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La habilitacién de las direcciones electrénicas y dominios de la web asociados, citados en este libro, debe <O1:

ser considerada vigente para su acceso, a la fecha de edicién de la presente publicacion. Los eventuales
cambios, en razén de la caducidad, transferencia de dominio, modificaciones y/o alteraciones de conteni-
dosy su uso para otros propésitos, queda fuera de las previsiones de la presente edicion -Por lo tanto, las di-
5 recciones electrénicas mencionadas en este libro, deben ser descartadas o consideradas, en este contexto-.
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4. El azufre como materia prima

A lo largo de este trabajo, tratamos de dar una descripcion de los métodos para aprovechar
uno de los recursos naturales mas abundantes de la corteza terrestre: el azufre. Conocidoy
aprovechado desde la antigiliedad, sus aplicaciones comenzaron a expandirse recién a me-
diados del siglo XIX y, hoy en dia, uno de los productos que se pueden obtener del azufre,
el acido sulfdrico, es la sustancia de mayor volumen de produccién en el mundo. Mas de la
mitad de la produccion mundial de acido sulfdrico se destina a la elaboracion de fertilizan-
tes, principalmente acido fosférico y superfosfatos. Pero también se utiliza acido sulfirico
para la fabricacion de detergentes sintéticos y otros produc-tos como el sulfato de aluminio
que se utiliza en la potabilizacion del agua, en la industria siderdrgica para el tratamiento
de las chapas de acero, como intermediario en sintesis organicas. etc. Si bien todas estas
aplicaciones contribuyen de alguna manera al bienestar general, la produccién de acido
sulfdrico coadyuva a la polucion ambiental a través de la emisidn de didxido de azufre, y
en menor medida de triéxido de azufre, que conjuntamente con los éxidos de nitrégeno son
responsables de la “lluvia acida”. Por esto incluimos algunas referencias sobre este temayy,
en particular, sobre el control de emisiones de sustancias contaminantes.

Para el docente que desee ampliar la informacién sobre algunos procesos, se indican sitios
de Internet y una bibliografia de consulta.

También se agregan algunas referencias biograficas de personas que han contribuido al
desarrollo de la ciencia o la tecnologia.

Esperamos que el contenido de este trabajo sea de utilidad al docente y le sugiera algunas
ideas para su traslado al aula.
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4.2. Introduccion

Elazufre y sus compuestos ocupan un lugar preeminente entre los productos quimicos fun-
damentales para la industria quimica, tanto inorganica como organica. Conocido desde la
antigiiedad, se lo menciona en la Biblia y en varios papiros egipcios donde se le adjudicaba
propiedades medicinales. Como se encuentra en numerosos lugares de las costas del mar
Mediterraneo, no pudo dejar de llamar la atencion de los antiguos griegos y romanos. Las
erupciones volcanicas arrastraban consigo, invariablemente, enormes cantidades de azu-
fre; y el olor del di6xido de azufre y del sulfuro de hidrégeno se consideraban sintomas de
la actividad del dios subterraneo Vulcano. Tanto griegos como romanos quemaban azufre
para blanquear telas con los productos de la combustién.

El azufre desempefié también un importante papel en las
concepciones tedricas de los alquimistas puesto que en
aquella época fue considerado como un exponente per-
fecto de uno de los principios basicos de la Naturaleza: la
combustibilidad. Los alquimistas creian que el azufre po-
sefa al mismo tiempo la propiedad enigmatica de producir
nuevas sustancias al arder, por lo que se lo consideraba
como el componente que faltaba para la piedra filosofal,
que tan infructuosamente trataban de hallar para poder
obtener oro artificial. Fue Lavoisier quien, en 1778, esta- Figura 1.1. Grabado antiguo.
blecié que el azufre es un elemento. Erupcién del Vesubio

El azufre se halla muy difundido en la naturaleza y
constituye el 0,03% de la corteza terrestre. Como sus-
tancia simple se encuentra en las regiones volcanicas
de Islandia, Sicilia, México, Japony en extensos dep6-
sitos subterraneos de Louisiana y Texas.

Los compuestos del azufre son mas abundantes que
la sustancia simple. Estos se clasifican en dos gran-
des grupos: sulfuros y sulfatos. Los sulfuros son com- 1 b D
puestos binarios de los elementos con el azufre. Los Figura 1.2. Fundicion del azufre
sulfuros minerales mas importantes son la galena, en la Edad Media

PbS, la blenda, ZnS, las piritas de cobre o calcopiritas FeCuS,, el cinabrio, HgS, la esti-
bina Sb,S;, y la pirita FeS,. Entre los sulfatos naturales, los mas importantes son el yeso
CaS0,.2H,0, la celestina, SrSO, y la baritina BaSO,.

Diversos microorganismos anaerobios reducen el azufre de sus sales y forman sulfuro de
hidrégeno que se acumula en el agua de los yacimientos petroliferos y en las zonas panta-
nosas asi como en muchos lagos y lagunas donde integran una masa negray legamosa que
se considera “barro curativo” y se utiliza para fines medicinales.



El azufre es una materia prima que interviene en un gran nimero de industrias. No es de
extrafar, entonces, que con elinicio de laindustrializacién en Europa comenzara la puja por
el abastecimiento de esa sustancia.

Durante mucho tiempo, el Gnico proveedor de azufre fue Sicilia. La isla se hallaba en manos
de la monarquia italiana y, desde principios del siglo XVIII, las fragatas inglesas bombar-
dearon varias veces las costas sicilianas tratando de adue-
fiarse de esta riqueza. Después los suecos descubrieron
el procedimiento de obtener azufre y acido sulfdrico de
la pirita. Los enormes yacimientos espanoles de piritas
fueron objeto de la atencién de varios estados europeos
deseosos de tomar el control de estas fuentes de azufrey
acido sulfdrico. Los yacimientos sicilianos fueron abando-
nadosy toda la atencién se concentr6 en Espaia hasta que
se descubrid el primer yacimiento, riquisimo, de azufre en
la peninsula de Florida. Era un yacimiento subterraneo,
para la extraccion del azufre se disefié un método novedo-
so consistente en inyectar en las profundidades vapor de
agua sobrecalentado que, debido a la baja temperatura de Figura 1.3. “Espiritu del azu-
fusion del azufre (119 °C), lo fundia bajo tierra, empujan- fre” (De la Quintaesencia de
dolo en estado liquido hacia la superficie. Thurneysser. 1570)

Se consiguid construir la primera instalacién para la extraccion de azufre liquido mediante
bombas aspirantes. El azufre se derramaba sobre el suelo y, al enfriarse, formaba enormes
monticulos. Mediante este método se produjeron enormes cantidades de azufre con lo que
los yacimientos espafioles e italianos pasaron a segundo plano.

4.3. Propiedades del azufre

El azufre es insoluble en agua y soluble en sulfuro de carbono. Se trata de una sustancia com-
bustible que puede incendiarse por calor, friccion, chispas o llamas. Quema con llama azul
palido produciendo diéxido de azufre. Su temperatura de inflamacién varia entre 168 y 180 °C,
dependiendo del tamafio de las particulas. Si, al menos, el 10% de las particulas dispersas en
el aire tienen un didametro menor a los 500 y, forma una mezcla explosiva a la cual contribuyen
las particulas de tamaino mayor. La tabla 1.1. resume las principales propiedades del azufre.
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| Tabla 1.1. Algunas propiedades del azufre

*

Ndmero que identifica al producto en Chemical Abstracts Service.
*  Del elemento.
** De la formarémbica a 20 °C.

Py

**%* Concentracién maxima permisible en el aire para una jornada de 8 horas.

*

*

¢Sabia Ud. que ...

las variedades alotrépicas del Sg son: a, B, Y, 6,€,(,n, 6,1, K, A, § 0, Ty m? No sélo hay mo-
léculas de azufre con estructura ciclica de 8 dtomos de azufre, sino que hay alétropos cuyas
moléculas forman anillos de 6 a 24 dtomos, formas poliméricas, como el azufre \, fibrosas,
como el azufre ¥, pldsticas, como el azufre x, etc.

4.4, Obtencion del azufre de los yacimientos de azufre elemental

Los yacimientos europeos mas importantes de azufre se encuentran en la isla de Sicilia. Es-
tos yacimientos se explotan desde hace muchos siglos, en una gran cantidad de pequefas
minas siguiendo sistemas muy anticuados y con rendimientos relativamente bajos.
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A causa de la escasez de carbdn u otros combustibles, para separar al azufre de la ganga
por fusion, en Siciliay la Romania se usaron, por mucho tiempo, los calcaroni: hornos a cielo

[y
N

! Se puede consultar informacion mas detallada de las estructuras y propiedades del azufre elemental en Meyer, B. Elemental Sulfu Chemi-
cal Reviews. 1976. Vol 76. N2 3. Este trabajo se puede bajar de Internet desde: 164.107.78.220/Archive/Pub/ 04/kMCNanofiber/Refs/
Papers/S/Meyer76.pdf




abierto, excavados en el terreno, en los que parte del azufre se quema formando diéxido de
azufre y suministrando calor al azufre remanente que al fundir se colaba en moldes. A fines
del siglo XIX comenzaron a emplearse hornos de camara (hornos Gill). La falta de combus-
tibles baratos impedia el empleo de vapor como fuente de calor para la fusion. El azufre ob-
tenido por estos métodos contenia un 2% de impurezas, y a veces mas. Para separarlas se
recurrio a la destilacién, ya sea en el mismo lugar de la produccién o en los paises consumi-
dores. El rendimiento que se obtenia con el procedimiento de los calcaroni rondaba el 60%,
y alcanzaba el 75% empleando los hornos de camara. Hasta principios de siglo XX, Italia se
mantuvo como el principal pais productor de azufre, pero pronto perdié esta primacia con
el descubrimiento y explotacion, en condiciones mucho mas favorables, de los yacimientos
del Golfo de México. No sélo las buenas condiciones de los yacimientos descubiertos, sino
también la mejor organizacién de su explotacién y la calidad de los métodos técnicos em-
pleados dieron lugar, ya en 1915-1920, a que la cifra de produccién de azufre americano
alcanzara a la italiana, y que poco después la superara.

El azufre se encuentra en los llamados saltdo-
me (domos salinos), fajas de terrenos de unos
120 km de ancho, repartidas a lo largo de la
costa del Golfo de México. El terreno, hasta
bastante profundidad, esta constituido por are-
nas sueltas y capas de arcilla, situados encima
de otras mas profundas de sal gema. En la par-
te superior de estos domos salinos hay cantida-
des dificiles de evaluar de anhidrita, dolomitay
caliza, en las que se hallan incrustadas gruesas
capas de azufre.

Debido a la arena ligera y movediza que se en-
cuentra en la superficie, se supuso que en esos y
terrenos seria imposible abrir pozos, pero el mé- nchzl{zcagn
todo Frasch? resolvi6 esta dificultad. Con este azufre
sistema (Figura. 1.4) se comienza por perforar
primeramente el estrato que conduce al azufre.
Este, en general, se encuentra a una profundi-
dad que varia fe‘ntre 2?0 y 450 m. En. el agujero

de la perforacion se introduce un sistema for-
mado por tres tubos concéntricos. A través de Figura 1.4. Extraccion del azufre por el

la envolvente tubular exterior se inyecta agua método de Frasch

caliente a 160 °C a una presion de 10 a 18 atmdsferas. En contacto con el agua, el azufre
fundey se va almacenando en el fondo de la perforacién, pasa a través de los agujeros que
posee el tubo en su exterior, que actdan como un cedazo, y penetra en el tubo intermedio.
Por el tubo central se inyecta aire comprimido que obliga al azufre a ascender a la superfi-
cie de la tierra.

2 H. Frasch. U.S. Patent 461.429/31 (1891)
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El azufre se recoge en grandes depdsitos de una capacidad de unas 200.000 toneladas,
donde se enfria. La distancia entre cada perforacion es de unos 100 m. El consumo de ener-
gia es considerable, puesto que por cada tonelada de azufre se gastan 10 - 15 t de agua
recalentada. Como combustible se emplea gas natural, disponible en las proximidades de

los yacimientos.

Hoy en dia, las cantidades mas importantes
de azufre (alrededor del 48%) se obtienen por
desulfuracién del gas natural y del petréleo.
Cantidades menores se obtienen por purifi-
cacion de los gases residuales de la industria
del carbén. Los procesos de desulfuraciéon de
los combustibles sélidos, liquidos y gaseosos

—~+—— Aire

— Azufrey aire

< Agua caliente
(profunda)

< Agua caliente
(superficial)

deben llevarse a cabo para cumplir con las re-
glamentaciones acerca de las emisiones de
SO, producidas por la combustion. Mediante la
desulfuracién se convierten los mercaptanos,
sulfuros, disulfuros, tiofenos o benzotiofenos
en sulfuro de hidrégeno. El proceso se lleva a
cabo por hidrogenacién catalitica a temperatu-
ras de 300-400°Cya10-12 atmde presion. La
figura 1.6. muestra el esquema de una instala-
cién de hidrotratamiento para la conversion de
compuestos azufrados en sulfuro de hidrégeno.

Figura 1.5. Esquema de tubos concéntri-
cos utilizados en el proceso Frasch
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Los catalizadores que se emplean son, generalmente, mezclas de MoO5y CoMoO, 0 Mo,(WO,),
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sobre 6xido de aluminio. Las reacciones que se llevan a cabo pueden resumirse en:
R_SH + H2 — R_H + st
R—S—R’+2H, - R—H+R’—H + H,S
R—S—S—R’+3H, —» R—H + R’—H + 2H,S

S.

H, — H,C CH, + HS
@* : N
= __CH,
S + H, —> + HS
= =cu,

El sulfuro de hidrégeno que resulta de la hidrodesulfuracion se transforma en azufre ele-
mental mediante el proceso Claus®. Este proceso se realiza en dos etapas. En la primera

etapa el H,S se quema con una cantidad controlada de aire a 1.000 - 1.400 °C de modo que
solo se produzca la combustidn de un tercio del total de H,S.

3H,S +3/,0, — 2 H,S + SO, + H,0; AH® = -519 K| (1)

En la segunda etapa, el remanente de H,S reacciona con el SO,a 200 - 300 °C formado en la
primera etapa, obteniéndose azufre y agua.

2 H,S + S0, — 3S +2H,0; AH°=-233,6 k] ®)

Ala chimenea

H,S + aire

=

Camara de ) o
combustion Filtros eléctricos

Figura 1.7. Esquema del proceso Claus para la obtencion de azufre a partir de gases
conteniendo H,S

El catalizador mas usado en el proceso Claus para la conversion del H,S y SO, en azufre es
alimina activada, en forma de pequenisimas esferas que tienen una superficie especifica

2 C.F.Claus. British Patent 3608 (1882) Este proceso se hacia inicialmente en una sola etapa. Posteriormente la BASF desarroll6 el proceso
en dos etapas.
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de 325 m?, una macroporosidad de 0,14 ml/g con macroporos de 5,226 x 10°m. También
se suelen emplear como catalizador la bauxita activada (superficie especifica 184 m?/g);
el cobalto - molibdeno (superficie especifica 270 m?/g) y la alimina activa Kaiser S-201
(superficie especifica 270 m?/g).

La alta superficie especifica que requieren los catalizadores se debe a que se desactivan
tanto por sulfatacién como por adsorcion de residuos carbonosos. Una baja superficie es-
pecifica incrementa los costos de depuracién de los gases de cola.

Mediante el proceso Claus se convierte el 90-95% del H,S en S. Se han desarrollado mé-
todos que mejoran el rendimiento llevandolo hasta el 99,5%. Entre ellos, se encuentra
el Suplerclaus ® que en el horno Claus emplea un catalizador especial que oxida selecti-
vamente el H,S a azufre, evitando la formacion de SO,. Otros métodos emplean oxigeno
en vez de aire, con lo que disminuye el porcentaje de nitrégeno que entra a la camara de
combustidon y mejora el rendimiento. También se emplean procesos que incluyen el uso
de catalizadores especiales que descomponen el sulfuro de carbono antes que los gases
ingresen a los hornos Claus.

En otros procesos se efectda la desulfuracion “seca”. Para ello se emplean las llamadas
masas Lamming, o masas Lux, que son virutas de aserrin impregnadas de Fe(OH);, que re-
tienen el H,S como sulfuro complejo de hierro. La masa agotada se regenera por tostacion,
en cuyo caso se obtiene SO, o H,SO,. También se emplea el método Thylox, de la Koppers
GmbH, con el que el H,S se absorbe en una solucién de tioarsenito, el que se transforma en
tiosulfoarsenito.

Na,As,S:;0, + H,S=Na,As,5.,0 +H,0 3)
Luego se regenera el absorbente liberando azufre por oxidacion con aire.
Na,As,S¢0 + 12 0, = Na,As,S;0, + S (4)

En la figura 1.8 se muestra un esquema del funcionamiento de este método. El gas bruto es
lavado en una torre adecuada con una disolucién que contiene 7 g de arsenito alcalino por
litro; estas soluciones, una vez cargadas de azufre, pasan a una torre alta, donde se ponen
en contacto con una corriente ascendente de aire a una temperatura de 30-40 °C. El azufre
liberado flota sobre el liquido en forma de espuma, que es separada y llevada a depésitos
apropiados, y de aqui a un filtro rotativo del cual se separan las tortas o panes de azufre con
30-40% de agua. Finalmente se funde este azufre en autoclave. Como también se producen
varias reacciones secundarias, la solucion se va empobreciendo en alcali y su capacidad de
absorcion disminuye paulatinamente al precipitar algo de sulfuro de arsénico. Por ello se le
agrega solucion de NaOH recientemente preparada que regenera el tioarsenito el que vuelve a
entrar en el ciclo normal de la purificacién. El rendimiento es del 88-90% en azufre, por lo que
se requiere un posterior tratamiento de los gases de cola para evitar la polucién ambiental.
Cada tonelada de azufre obtenida exige un consumo de 20 Kg de As,05, y 480 Kg de sosa. En



otro procedimiento, llamado Thylox al amoniaco, se emplea amoniaco en vez de NaOH.

Aireacion

Gas purificado Autoclave

Filtro de vacio

Azufre
liquido

Figura 1.8. Esquema de la obtencién de azufre a partir de gases conteniendo H,S
por el método Thylox

4.5. Usos y almacenamiento del azufre

Elazufre se emplea como materia prima para la elaboracién del acido sulfdrico, como agente vul-
canizador para el caucho en el procesamiento de la celulosa y en diversas actividades agricolas.

En el comercio se encuentra una variedad de azufres especiales que se aplican a distintos
usos. Las caracteristicas fisicas y quimicas de las diversas formulaciones se adaptan de mane-
ra tal que proveen condiciones dptimas para cumplir con la funcién buscada, ya sea como fer-
tilizante, funguicida de contacto (al 99,5% y micronizado de modo que es “mojable”). También
se lo emplea como corrector de pH del suelo (en este caso en forma granulada y al 80%).

La presentacion es variada: a granel en camiones de hasta 30 tm; envasado en bolsas gran-
des de 300 kg, 800 kg, 6 1.000 kg, o en bolsas de 40 kg palletizadas en unidades de 1tm;y
fundido en isotanques aislados y calefaccionados de 25 tm.

El azufre liquido se transporta en barcos, vagonetas, y camiones en recipientes de hierro
dulce aislados y calentados con vapor de agua. Se usan equipos especiales para la cargay
descarga de materiales. Los tanques estan equipados con muchos cables sumergidos para
evitar las cargas estaticas y reducir la agitacion en su interior. La ventilacion de los tanques
es convencionalmente libre.

Todas las canerias y bombas estan aisladas y calentadas con vapor. El valor normal de tem-
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peraturas para el almacenamiento y manejo es de 125 - 140 °C.

4.6. Produccion mundial y reservas de azufre

En la Tabla 1.2. se muestran las producciones mundiales de azufre correspondientes a los
anos 2003y 2004. Como la mayor parte de la produccion de azufre se logra mediante el pro-
cesamiento de combustibles fésiles, produccién y reservas suelen corresponder a paises
distintos. Asi, por ejemplo, las reservas de azufre de Arabia Saudita en realidad se recupe-
ran en las refinerfas de petréleo de los Estados Unidos.
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Tabla 1.2. Produccién mundial de azufre. Fuente: U.S: Geological Survey, Mineral Commodity
Summaries, January 2005

* En miles de toneladas métricas
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Las reservas de azufre elemental en evaporitas y depésitos volcanicas, y azufre asociado
con gas natural, petréleo y sulfuros metalicos son de alrededor de 5.000 millones de tone-
ladas. El azufre en yeso y anhidrita es practicamente ilimitado. Se calcula en 600 millones
de toneladas el azufre presente en carbones fésiles, esquistos bituminosos y en esquistos
ricos en materia organica, pero los métodos para recuperar el azufre a partir de estos ma-
teriales son muchos mas costosos que los que se emplean para otras fuentes. Debido a las
regulaciones, cada vez mas estrictas, sobre contaminacién ambiental por SO,, la recupera-
cién del azufre del gas natural y petréleo se incrementa ano a afo.

En la Repiblica Argentina, existen yacimientos de azufre que estan relacionados con erup-
ciones volcanicas cuaternarias en la época glacial y postglacial, por lo general, vinculados
arocas efusivas como las andesitas y los basaltos. Principalmente, se encuentran en Salta,
como en el volcan Tuzgle (a 5.000 metros de altura); en Neuquén, uno de cuyos yacimientos
mas extensos esta en el crater del volcan Tromen (a 4.114 metros), y en el sudoeste de Men-
doza, como el Cerro Overo que fue explotado a 4.460 metros de altura entre 1941y 1978. La
posicion geografica de los mismos, unida a la gran altitud a la que se encuentran (que, en la
mayoria de los casos obligan a trabajar s6lo en los meses de verano) hace que, en muchos
casos, los costos de capital y explotacién superen los precios de importacion.
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Actividad 1
Reacciones del azufre con metales.

A diferencia de los halégenos, el azufre se encuentra en la naturaleza en grandes depdsitos
y con pureza muy alta. Pero esto no significa que el azufre sea inerte o poco reactivo. Los si-
guientes ensayos serviran para establecer algunas de las propiedades quimicas del azufre.

Materiales:

6 tubos de ensayos de tipo Pirex;

1 soporte universal;

1 agarradera;

1 pinza;

1 mortero de porcelana;

1 mechero;

mercurio;

azufre pulverizado;

cintas (o alambres) de cobre, cincy plata;
sulfuro de carbono (debe mantenerse en frasco cerrado y lejos de cualquier llama);
papel de lija.

Desarrollo 1:

mediante la agarradera, afirme un tubo de ensayos de forma vertical al soporte universal.
Coloque alrededor de 3 g de azufre en polvo en el tubo. Lije pequefias tiras (o alambres) de
cobre, cinc y plata hasta que sus superficies estén limpias y brillantes. Caliente el azufre
hasta que en el tubo se forme vapor de azufre. Mediante la pinza introduzca la tira de cinc
en eltuboy sosténgala porunos 10 segundos. Retire la cintay examinela. Vuelva a calentar
el azufre hasta ebullicion e inserte la cinta de cobre durante 10 segundos. Retire la cinta 'y
examine su superficie.

Espolvoree un poco de azufre sobre la cinta de plata. Retire el polvo y, sosteniéndola con
la pinza, caliente la plata sobre la llama del mechero. Vuelva a espolvorear azufre sobre la
plata caliente. Registre todos los cambios que observa.

Desarrollo 2:

en un mortero de porcelana, mezcle vigorosamente una gota de mercurioy 0,5 g de azufre
en polvo. Estando el mechero apagado, transfiera la mezcla a un tubo de ensayos y agregue
unos 3 ml de sulfuro de carbono. Tape el tubo y agite brevemente. Cuando se hayan deposi-
tado los sélidos, decante el liquido y luego repita el lavado con sulfuro de carbono. Examine
el residuo y anote los cambios.

Escriba las ecuaciones correspondientes a las reacciones que ha observado.



4.7. Obtencion de SO

Las principales fuentes de SO, son: el azufre elemental, las piritas, el sulfuro de hidrégeno
y otros gases que contienen azufre.

4.7. a. Obtencion de SO, a partir de azufre
La obtencion del SO, a partir de azufre se realiza quemando azufre segin:
S(s) + 02 (g) 2 S0, (8); AH%gg¢=-296,83 kJ (5)
La dependencia del calor de reaccién con la temperatura (entre 298 y 1.200 K) viene dada por:
AHg = AH,og + 21,43049 + 74,35094 02/2 - 57,75217 ©°/3 16,35534 6*/4 —

-0,086731/6-305,7688 + 296,8422
donde 6 =T(K)/1.000

El azufre se quema con aire limpio que ha sido secado al pasar por acido sulfdrico de
93 - 99%. Esta reaccion es fuertemente exotérmica y el calor generado por su ocurrencia
puede seraprovechado, en parte, en otros procesos, de modo que los gases de la camara
de combustion se enfrian cediendo calor a un calentador de agua.

Elazufre debe serde elevada purezay no contener elementos nocivos, especialmente arsé-
nico, para los catalizadores de la conversion posterior del SO, en SO5.

Horno rotatorio

Camarade
postcombustion

Figura 1.9. Esquema del proceso de combustién del azufre en hornos rotatorios

Los hornos rotatorios tienen capacidades de carga que varian entre 3y 20 toneladas de azu-
fre diarias. En estos casos, el aire se toma directamente sin secar. Los hornos estan revesti-
dos interiormente de material refractario y tienen anillos de reparto con el fin de distribuir la
carga y conseguir una combustion completa. Los gases producidos atraviesan una camara
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de postcombustion antes de pasar a los aparatos donde sera producira la conversion a SO;.

En otros métodos, el azufre se funde en un aparato que calienta el liquido a 135 - 140 °CYy,
obligatoriamente, debe pasar a través de un conducto calentado con vapor, a un inyector
juntamente con aire comprimido que lo pulveriza en el interior de la cdmara de combustion,
donde arde con una corta llama azul. La figura 1.10 muestra un esquema simplificado de
este proceso. Se requiere que el azufre esté finamente dividido para evitar su posible su-
blimacion. A continuacién de la camara de combustion sigue otra en la que se obliga a los
gases a cambiarrepetidas veces de direccidn, o bien se los hace pasaratravés de enrejados
de gran superficie con el fin de conseguir la completa combustion del azufre. Cuando los
gases se emplean en la fabricacion del H,SO, por el método de contacto, se recomienda
insuflar aire previamente desecado con acido sulfirico (se utiliza acido sulftrico de 95% si
la desecacidn se hace con una sola fase, o acido sulfirico de 78 y 95% si la desecacion se
hace en dos fases). Esta desecacion es necesaria, ya que durante la combustion del azufre
se produce, aunque en pequefa escala, una oxidacién que lo convierte en SO, si se emplea
aire himedo, se transforma en acido sulfdrico, lo que provoca la corrosidn de los aparatos;
en cambio, si se emplea aire seco se evita esta corrosion. El uso de aire seco permite que
todos los aparatos puedan ser construidos en hierro. Los gases sulfurosos que salen de
la camara de postcomubustion pasan a un cambiador de calor donde se enfrian y luego
son filtrados mediante filtros de cuarzo, de ceramica o filtro eléctrico, antes de entrar a los
hornos de catalisis.

135-140°C

Camarade
postcombustion

Figura 1.10. Horno de combustion de azufre pulverizado

4.7. b. Obtencion de SO; a partir de piritas

Todos los sulfuros, excepto el de hierro, son materia prima para la obtencién del metal. El
S0, es un producto secundario que se debe transformar para evitar la polucién ambiental.
Para el caso del hierro, dado su relativamente bajo valor comercial y el inconveniente que
provoca el azufre en la colada, se tuesta el sulfuro para la obtencién de acido sulfdrico.



Sibien el nombre de pirita corresponde al disulfuro de hierro Il (FeS,), un mineral que crista-
liza en el sistema clbico de brillo metalico intensoy color amarillo palido, el uso del término
“piritas” se extiende a una variedad de sulfuros inorganicos que contienen, ademas de
hierro, otros elementos. La pirita contiene tedricamente 46,6% de hierro v 53,1% de azufre.
Pero, las piritas naturales generalmente sélo contienen 42 - 47% de azufrey, ademas, otros
elementos, como cobre, cinc, plomo, arsénico, niquel, cobalto y adn, con frecuencia, mag-
nesia y cal. Ademas, en las piritas se hallan presentes pequefas cantidades de bismuto,
antimonio, telurio, talio, cadmio, selenio, indio, plata y oro. Las piritas estan ampliamente
distribuidas en todas las regiones del globo.

Sabia Ud. que...

A la pirita se la conoce como “el oro de los tontos”? ... Este mineral, cuyos cristales son den-
sos y de color dorado, tiene brillo metdlico y es bastante denso. Se lo suele encontrar en
yacimientos donde, a veces, hay vetas de oro, por lo que en el pasado ha sido usado para
: mds de un engafio.

La cantidad de azufre que queda retenida en las cenizas contenidas en las piritas depende
de las impurezas que contiene. Los metales alcalinos, la magnesiay los metales alcalinoté-
rreos fijan el azufre como sulfatos, los que resisten la descomposicion incluso a las tempe-
raturas mas elevadas de tostacion (unos 800 - 900 °C). El cinc forma también ZnSO,, pero
se disocia a temperatura elevada con formacién de sulfato de hierro.

Las piritas se tratan mediante procesos de flota-
cién. Esto implica que el concentrado se encuen-
tra molido a un tamaho muy fino con un contenido
de humedad que depende de la energia gastada
en la etapa del secado. Los analisis varian dentro
de los siguientes rangos. ->

Otros elementos metalicos estan presentes en
pequenos porcentajes. La ventaja de la flotacion radica en que en el material flotado no
contiene arsénico.

Como alrededor del 85% del cobre se produce a partir de sulfuros, el diéxido de azufre es
un subproducto de la mayoria de los procesos de obtencion de este metal. Los concentra-
dos de mineral de cobre se producen mediante procesos de flotacion. Estos minerales son
calcopirita (CuFeS,) pero también pueden ser calcosita (Cu,S), bornita (CusFeS,), covelina
(CuS) u otros minerales. Una composicion tipica es Cu: 25 - 30%, Fe: 27 - 29% S: 28 - 32%.

Usualmente, los concentrados de cobre se procesan usando métodos pirometaldrgicos.
Los minerales y los concentrados son enviados a la planta en camiones, trenes o barcosy,
en general, se almacenan en galpones cerrados. Para los almacenamientos intermedios y
de mezclas se utilizan silos. Durante la carga, almacenamiento y distribucién de material
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sélido se deben eliminar los polvos y utilizar sistemas de purificaciéon de gases. Para evitar
la dispersién de polvo, las piritas deben cubrirse durante el almacenamiento y el transpor-
te. Elalmacenamiento al aire libre puede dar lugara dos problemas que dependen del clima.
Bajo condiciones secas el polvo en la atmésfera, especialmente en depdésitos cerrados,
puede provocar incendios o explosiones si las condiciones son apropiadas. Bajo condicio-
nes de humedad, el agua de contacto se vuelve acido. Las piritas deben ser desecadas ya
que con contenido de humedad demasiado alto pueden provocar obstrucciones durante su
transporte en la planta.

En nuestro pais, los yacimientos de pirita y calcopirita estan ampliamente distribuidos en
zonas precordilleranas y cordilleranas. Especialmente en:

Jujuy: Mina Aguilar, Cerro Salles, Chinchillas, Rachaite, Mina La Providencia, Mina Pan de
azlcar, Pirquitas.

Salta: Los alisios, Mina La concordia, El Penon, Mina Julio Verne, Mina El Quevar.
Catamarca: Capillitas, Mina Agua Rica, Farallon Negro, Bajo de la Alumbrera.

La Rioja: Sierra de Famatina, Mina Peregrina.

Chubut: Gastre, Los Cipreses, Rio Futaleufd.

Neuquén: Cerro Caycallen.

San Juan: San Francisco de los Andes, Mina Santa Elena.

San Luis: Mina San Ramoén, Los condores, Diente Verde.

Santa Cruz: Mina La leona, Macizo del Deseado.

Tierra del Fuego: Arroyo Rojo.*

La mayor parte del cinc y del plomo se obtiene de minerales sulfurados, de modo que en
esos procesos metallrgicos se obtiene también como producto final el acido sulfdrico. En
la primera etapa, el mineral es concentrado por flotacién y se envia a los hornos de fundi-
cién para recuperar el metal. Los concentrados se procesan por métodos metaldrgicos para
separar el azufre. Los minerales y los concentrados se envian a las plantas por camion,
tren o barco. El almacenamiento en la planta puede ser a cielo abierto o en locales cerrados
dependiendo de las condiciones climaticas locales. En todos los casos, para el manejo y
almacenamiento deben usarse filtros para evitar la propagacién de polvo.

Una representacién grosera de la tostacion de una pirita puede darse mediante la ecuacion
termoquimica:

FeS, (g) + 1/, 0,(g) 2 250, (g) + V2 Fe,05(s); AH%0=-824,54 k] (6)
Sin embargo, la tostacion es bastante mas complicada. A medida que la temperatura au-
menta (100 - 110 °C), la pirita pierde la humedad original y alrededor de los 415 °C se des-
compone parcialmente formando el llamado “azufre labil”.

FeS,(g) 2% S, (g) + FeS; AH® =+ 140,2 k/  (7)

En esta etapa, los cristales cibicos de FeS, expulsan el azufre como S, reordenando su

“ Para una descripcion mucho mas detallada de estos y otros recursos minerales, puede consultarse: Milka K. de Brodtkorb (2002), Las
Especies Minerales de la Republica Argentina. vol. 1 (Asociacién Mineralégica Argentina)



estructura como troilita (FeS). El azufre labil asi formado reacciona rapidamente con el oxi-
geno para formar diéxido de azufre

12 S(g) +0,(g) @S0, (g); AH*=-361,9k/ (8)

Esta etapa es fuertemente exotérmicay suministra el calor suficiente como para que se siga
descomponiendo el FeS,. En tanto los cristales de pirita sigan expulsando S, se impide su
propia oxidacion. Una vez que la transformacion del FeS, en FeS se ha completado, se inicia
la oxidacion de esta Gltima sustancia. Los productos resultantes dependen de la tempera-
tura, el porcentaje de oxigeno en la corriente gaseosa o la presidn parcial del oxigeno. Algu-
nas reacciones conducen a la formacién de sulfatos y otras a la formacion de 6xidos. Si bien
el proceso industrial esta destinado a la produccién de 6xidos, el producto primario de la
tostacion es el sulfato, y s6lo se obtienen los 6xidos si la temperatura es lo suficientemente
elevada. Las reacciones quimicas involucradas en la oxidacién son:

FeS+20, & FeSO, 9

FESO4 = FeO+ 503 (10)
FeO + O, = Fey05 (11)
SO = S02+0; (12)
SO5 + Fe,05 2 FEQ(SO4)3 (13)

Si la temperatura es lo suficientemente alta y hay exceso de oxigeno, los equilibrios de las
reacciones (9), (10), (11) y (12) estan desplazados hacia la derecha. De modo que los pro-
ductos finales seran SO, + Fe,05. Esto puede representarse mediante la ecuacion:

FeS +7/,0, < SO, + Fe,05; AH® = 619,3 k/ (14)

En cambio, a temperaturas no muy altas (500 - 600 °C), las posiciones de equilibrio de
las reacciones anteriores, excepto la correspondiente a la (13), estan desplazadas hacia
la izquierda, con lo que, entre los productos, predomina un alto porcentaje de sulfatos. La
formacion de sulfatos esta potenciada porque el Fe,0; cataliza la reaccion:

SO; 2 S0, + %2 0,; AH % g5 =98,9 k/
con lo que la posicion de equilibrio de esta reaccion esta desplazada hacia la izquierda. Si

la presién aumenta, la posicion de equilibrio se desplaza atin mas hacia la izquierda. (Regla
de Le Chatelier - Braun).

° Cuando los gases que intervienen en una reaccién quimica se apartan del comportamiento ideal, las relaciones entre las presiones de
productos y reactantes para una reaccién dada a una temperatura dada no son estrictamente constantes, por lo que la llamada “constante de
equilibro en funcién de las presiones”, alin a temperatura constante, varian con las presiones parciales de las sustancias actuantes. Es por ello
que se define una magnitud llamada fugacidad de un gas (f) cuya caracteristica esencial es que se hace igual a la presion cuando el gas se
comporta idealmente. Como todos los gases se comportan idealmente cuando la presién tiende a cero, se puede definir fugacidad como:
- f_
M
para todo otro caso en el que, a la presion considerada, el gas no se comporte idealmente, la fugacidad y la presion estan vinculadas por un co-
eficiente llamado coeficiente de fugacidad, que para cada caso se determina experimentalmente. Para la descomposici6n parcial del s05 en S0,
y 0,, larelacion /'S0, xfoz”2 / £S03 es constante a una temperatura dada y se llama constante de equilibrio en funcion de las fugacidades.
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La constante (aproximada) de equilibrio en funcién de las presiones® esta dada por:

1/2
Pso, * Po,

Pso, P

y la dependencia de la constante de equilibrio con la temperatura esta dada por la ecuacién

d ’t Hoff.
evantro dln Ky |\ _ AHO
or ), RT?

donde Ka es la constante de equilibrio en funcién de las actividades® (y no de las presiones).
Se observa que siendo Ry T valores positivos, para las reacciones endotérmicas (AH » 0)
la constante de equilibrio disminuye con la disminucién de la temperatura. De modo que
cuanto mas baja es la temperatura y mayor es la presion, tanto mas se desplaza la posicién
de equilibrio hacia la formacioén de SO5. En consecuencia, un aumento de la concentracion
de SO desplaza la posicién de equilibrio de la reaccién (13) hacia la formacién de sulfatos.

Con otros sulfuros metalicos ocurre algo similar. Asi, por ejemplo, en la tostacion de la co-
velina el proceso puede resumirse:

CuS +20, —» CuSO, & CuO + SO,
SO; 2 S0, + %20,
Analogamente, en la tostacion de la blenda:
ZnS +20, - ZnS0, 2 Zn0O + SO,
SO; 2 S0, + %20,

Cada sulfato se descompone a una temperatura determinada, de modo que cuando se
tuesta una mezcla de sulfuros, regulando la temperatura se puede lograr que algunos
elementos se obtengan como sulfatos y otros como 6xidos. De esta manera, se puede
separar el cobre como sulfato del hierro como 6xido. Sin embargo, a temperaturas supe-
riores a los 650 °C, los 6xidos metalicos de Cu, Zny Pb reaccionan con el hierro formando
ferritos, que son insolubles y dificiles de separar de las cenizas, con el consiguiente per-
juicio siderdrgico.

Los aparatos de tostacion se disefian para optimizar la obtencién de gases, producir ceni-
zas aptas para un posterior proceso industrial y aprovechar al maximo el calor generado en

la combustion.

Antiguamente, las piritas se tostaban reducidas a grava gruesa, es decir, en trozos de un

¢ Los resultados experimentales de una gran cantidad de mediciones muy precisas, han demostrado que la relacin entre las concentracio-
nes molares de productos y reactantes, alin a temperatura constante, no es estrictamente constante. Es por ello que para cada componente
en una solucién se define una magnitud llamada actividad de ese componente (a,-) vinculada a la concentracion molar mediante la relacion
a; =Y, ¢;, expresion en la que ci es la concentracion molaryy, un coeficiente a determinar experimentalmente y que cumple con la condicion
de seriguala 1 cuando la concentracion molartiende a cero. Expresada en funcién de las actividades de las sustancias actuantes, la relacion
entre las actividades de productos y reactantes (expresada cada una de ellas a su respectivo coeficiente estequiométrico) es constante a
temperatura constante y se la denomina constante de equilibrio en funcién de las actividades.



didametro maximo que variaba entre 4 y 10 cm. La tostacion se efectuaba, generalmente, so-
bre emparrillados formados por barras de hierro cuadradas, y exigia un duro trabajo manual.
Hoy en dia, estos hornos tienen sélo interés histérico ya que, al ser la tostacion un procedi-
miento heterogéneo, la velocidad de la oxidacion de las piritas depende en gran parte del
tamano de sus particulas. Consecuentemente, la velocidad de reaccion es la que determina
el tamafo del aparato. Por ello, en los procesos de tostacidn en los que se introducen piritas
sélidas, las mismas son molidas previamente hasta un tamano de grano de 3 - 10 mm.

Para la tostacién de piritas se han
utilizado hornos rotatorios y todavia
estan en funcionamiento hornos me-
el o canicos de pisos, como el esquemati-

zado en la figura 1.10.b. Las plantas
mas modernas efectlan la tostacién
de piritas se realiza en hornos de
flash y hornos de fluidizacion.

Entrada 2 Plataforma
de aire -

Los hornos mecanicos de pisos
pueden tener hasta quince hogares
dispuestos en pisos superpuestos.
Estos pisos estan atravesados en su
centro por el arbol giratorio que lle-
va acoplados dos o cuatro brazos rigidos provistos de dientes inclinados que extienden
y remueven la pirita sobre el piso; cada uno de éstos tiene agujeros de carga y descarga
dispuestos alternativamente en el centro y en la periferia. Gracias a esta disposicion, la pi-
rita, durante su tostacion, pasa sucesivamente de un piso al otro empujada por los dientes
inclinados que tienen los brazos. El aire necesario para la combustion atraviesa el horno en
sentido contrario al que sigue la pirita. El piso superior del horno sirve de secadero. Como
las piritas que contienen mas de 40% de azufre se inflaman con facilidad, en los hornos
mecanicos, arden ya con llama viva en el primero de los pisos destinados a la combustion.
Se debe evitar que la temperatura exceda de 850 °C en los pisos mas calientes. Calentada
la pirita entre 650 - 700 °C, se descompone segln la ecuacidn siguiente:

| 4 Salida de
cenizas

Figura 1.10b. Esquema de un horno mecénico de pisos

FeS,=FeS +S + 18,5 Kcal

es decir, con separacién de un mol de azufre por mol de pirita. A 689 °C la tensi6én de diso-
ciacion es igual a una atmosfera. A esta temperatura el FeS comienza a fundir. Segin las
impurezas presentes se suelen formar eutécticos (se dice que la pirita “cuece”) con dichas
impurezas, con lo que se forma una masa pastosa que no permite un aprovechamiento
completo del azufre, ya que en estas condiciones el aire no puede penetrar en la masa fun-
dida. Ademas, esa masa pastosa suele provocar averias mecanicas, tales como la rotura o
la torcedura de los brazos y el rapido desgaste de los dientes.

En la mayoria de los tipos conocidos de esta clase de hornos, el arbol y los brazos van
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refrigerados por una corriente de aire, y los brazos son facilmente cambiables. El deterioro
de los dientes y de los brazos, debido a las condiciones de trabajo, se ha reducido conside-
rablemente debido al mejoramiento y avance de la industria metallrgica, que proporciona
fundiciones al cromo que resisten a las condiciones de temperatura y de corrosion en que
dichos mecanismos deben trabajar.

Para la tostacion de piritas se prefieren tostadores a lecho fluido porque se consideran
superiores a otros tipos de equipos en la tecnologia de procesos, las tasas de rendimiento
y la economia. En la tostacion de piritas se obtiene 6xido de hierro y energia. Alrededor de
media tonelada de pirita permite producir una tonelada de acido sulfdrico. La tostacién con
aire hace que el porcentaje de SO, en los gases sea del 6 al 14%. De hecho, aln para el mis-
mo proceso, el porcentaje de SO, en los gases de combustion varia debido a que el material
de partida no siempre tiene la misma composicion. Los gases son tratados en 3 - 4 etapas
de purificacion mediante ciclones, filtros, torres lavadoras o precipitadores electrostaticos.
Antes de entrar al proceso de conversidn, el gas limpio se seca y diluye con aire seco para
llevar su concentracién al 6 - 10%, concentracion que se adecua de acuer-do con la tempe-
ratura de trabajo.

Otros sulfuros metalicos producen SO, por tostaciéon.

4.7. b1. Purificacién de los gases conteniendo SO, provenientes de
procesos metaldrgicos

Ante de entrar en el proceso de contacto, los gases que contienen SO, provenientes de
todos los procesos metalirgicos deben ser purificados para eliminar los siguientes com-
ponentes:

® humos o aerosoles formados por condensacién de componentes metalicos volatiles, ta-
les como Zn, Pb, Sb, Bi, Cd y sus cloruros, sulfatos y 6xidos;

e sustancias gaseosas o volatiles tales como As, Se, Hgy sus compuestos;

e compuestos gaseosos de elementos no metalicos, tales como HF, HCI, CO.

A pesar de los procesos de purificacién, pequefias concentraciones de impurezas acom-
pahnan al proceso de conversion de SO, en SOs. Algunas impurezas quedan disueltas en el
H,SO, formado. El CO se oxida en el proceso a CO,. Pequenas y variables concentraciones
de impurezas acompanan al SO,/S05 que se encuentran en los gases de cola. Las regulacio-
nes gubernamentales establecen las concentraciones maximas de contaminantes que se
pueden ventear. En funcién de esas disposiciones, y teniendo en cuenta las fluctuaciones
termodinamicas de la atmdsfera inferior, las empresas productoras de H,SO, deben aplicar
los métodos apropiados para reducir las emisiones de contaminantes.



4.7. c. Obtencion de SO; a partir de acido sulfdrico gastado

EL acido sulfdrico gastado en determinados procesos industriales, como ser sulfonaciones
organicas, decapado de superficies metalicas, etc., puede utilizarse para la obtencién de
S0,. Para ello se lo inyecta en una corriente gaseosa de combustible o en un lecho mévil de
coque o arena. Estos tratamientos se llevan a cabo a temperaturas, segin el tipo de com-
bustible usado, entre los 800y los 1.300 °C. El 4cido sulfdrico se descompone parcialmente
obteniéndose entre el 2 y el 10% de didxido de azufre. Esta reaccion ocurre segin:

2 H2504 (——) 2502 + 2H20 + 02 AH =+ 202 k]/mO[

El contenido en didxido de azufre depende de la calidad del acido gastado y varia con el
tiempo. Generalmente, se suele adaptar un quemador de azufre liquido para compensar las
disminuciones del rendimiento o para suplementar la produccion de SO5.

Sila descomposicién se lleva a cabo entre 800y 1.000 °C, se logra descomponer la mayoria
de las impurezas organicas con un minimo de oxidacion del diéxido de azufre.

Siendo la reaccion endotérmica, requiere del suministro de energia desde el exterior. La
energia requerida depende, fundamentalmente, de la composicion del acido gastado, au-
mentando con la disminucidon de la concentracion de H,SO; en el material a tratar,y con el
aumento de las concentraciones de impurezas organicas.

Desde el punto de vista energético, las condiciones mas favorables se logran mediante la
evaporacion al vacio para obtener un acido sulfdrico del 60 - 75%. Para evitar la dilucién del
SO, en la solucién gaseosa que lo transporta, se acostumbra a precalentar a 450 °C el aire
de combustién. Con esto se logra una mejor combustion de las impurezas a la vez que se
evita que la concentracion de SO, en los gases caiga a valores que afecten el rendimiento
en las plantas de acido sulfdrico que operan por doble contacto.

4.7. d. Obtencién de SO, por tostacion de sulfatos metalicos

La descomposicion de sulfatos metalicos se lleva a cabo en hornos rotatorios u hornos a le-
cho fluido a temperaturas por encima de los 700 °C. Para su logro se usan diversos materia-
les que actlGan como combustiblesy reductores: azufre elemental, piritas, coque, alquitran,
lignito, aceites minerales, etc. El porcentaje de SO, en los gases producidos dependera del
tipo de reductor empleado y varia sensiblemente con el tiempo, pero una vez limpio y seco,
el porcentaje de SO, no excede del 7%. Para este proceso se emplea, generalmente, sulfato
de hierro (Il) que, en grandes cantidades, se obtiene como heptahidrato en los procesos
de decapado de chapas de acero o como subproducto del proceso de obtencion de 6xido
de titanio mediante la “ruta del sulfato”. El heptahidrato se calienta a 130 - 200 °C por una
corriente de gases de combustién sobre un desecador a lecho fluido con lo que se obtiene
FeSO,.H,0. En una segunda etapa, el monohidrato se descompone a temperaturas de al-
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rededor de 900 °C. Los gases obtenidos contienen alrededor del 7% v/v de SO,. Los gases
que salen del horno se enfrian a 350 - 400 °C en un recuperador de calor para luego pasar al
sistema de purificacion y asi poder abastecer a la planta de acido sulfrico.

4.7. e. Obtencion de SO, a partir de gases que contienen compuestos
de azufre

En la seccidén 1 - 3 hemos mencionado que, mediante la desulfuracién del gas natural y el
petréleo, los mercaptanos, sulfuros, disulfuros, tiofenos o benzotiofenos se convierten en
sulfuro de hidrégeno.

El sulfuro de hidrégeno, al igual que el sulfuro de carbono (CS,) y el oxisulfuro de carbono
(COS) se pueden quemar a temperaturas de 800 - 1.200 °C produciendo gases con un con-
tenido de SO, que puede variar entre 1,5y 20% dependiendo del material de partida y del
proceso usado.

4.7. f. Otros procesos de obtencion de SO,

Existen otros procesos, como el proceso Wellmann -Lord, que
producen gases que contienen 0,1 - 20% de SO,. El proceso
Wellman-Lord permite la obtencién de SO, mediante opera-
ciones que se realizan en dos etapas principales.

1) absorcion: los gases producidos en la combustion de com-
bustibles fésiles, por ejemplo en las centrales eléctricas que
emplean coque, se hacen pasar calientes a través de un pre-
lavador donde se remueven las cenizas, el cloruro de hidré- Jean Antoine Chaptal
geno, el fluoruro de hidrégeno y el SO5 que puedan estar pre- (1756-1832)

sentes. Los gases se enfrian y envian a una torre de absorcion. Desde la parte superior de
la torre de absorcion se pulveriza sobre los gases una solucion saturada de sulfito de sodio
que reacciona con el SO, presente formando bisulfito de sodio. La solucién concentrada se
recoge y pasa a un sistema de regeneracion del sulfito.

2) regeneracion: el bisulfito de sodio se trata con vapor para liberar el sulfito que se recicla a
la torre de absorcidon de los gases de combustidn. El SO, remanente se licua o se envia para
la planta de acido sulfdrico o se reduce a azufre elemental. Este sistema ofrece varias ven-
tajas sobre los sistemas alternativos, la principal es que el absorbente se regenera durante
el proceso y se recicla continuamente.

Actividad 2
Preparacion y propiedades del didxido de azufre.



Mediante estas actividades se preparara uno de los compuestos de azufre mas comunesy
se ensayaran sus propiedades.

Materiales:
1 balén de 500 ml con un tap6n que tenga 2 perforaciones;
1 tubo de seguridad;

1 tubo acodado.

1 manguera de plastico o de goma;
1 soporte universal;

1 agarradera con nuez;

1 agarradera con aro metalico;

1 varilla de agitacién;

1 tela metalica;

1 mechero;

7 frascos colectores de gas;

7 placas de vidrio;

2 vasos de precipitados de 50 ml;
4 tubos de ensayos tipo Pirex;

1 cristalizador; e
bisulfito de sodio en polvo; de vidrio
permanganato de potasio;

acido sulfdrico diluido (1:3);

acido clorhidirico diluido (1:3);

solucién 1N de BaCl,;

solucién de peréxido de hidrégeno al 3% m/m;
papel de tornasol azul;

astillas de madera.

Desarrollo:

1. Arme el aparato como se muestra en la figura. En el balén introduzca unos 15 g de
NaHSO;. Tenga preparados 4 frascos colectores para recoger el gas que se desprenda 'y
uno lleno hasta la mitad con agua. Agregue unos 30 ml de H,SO, diluido (1:3) y caliente
la mezcla con llama baja. Inserte la manguera en el primer frasco y recoja por desalojo
de aire el gas que se desprende. Coloque una tira himeda de papel de tornasol 1 cm por
encima de la boca del frasco. Cuando el papel de tornasol cambia de color, considere que
el frasco esta lleno con el gas producido. Cibralo con la placa de vidrio y repita el proce-
dimiento con el segundo frasco. Cuando los 4 frascos estan llenos, haga burbujear el gas
que se desprende en el frasco que contiene agua. Deje que burbujee durante 2 minutos.
Tape el frasco y apague el mechero.

2. Enuno de los frascos que contiene gas, introduzca una astilla con un punto de ignicion.

3. Invierta otro de los frascos con gas en un cristalizador conteniendo agua, retire la placa
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de vidrio y observe los resultados durante unos 3 minutos.

4. Agregue unos 10 ml de agua a otro frasco que contiene el gas. Con la palma de la mano,
tape firmemente la boca del frasco y agite vigorosamente. Moje la varilla de agitacién en el
liguido y con el extremo himedo toque una tira de papel de tornasol azul.

5. Llene un frasco lavador con agua hasta 1/3 de su
capacidad, disuelva en el un cristal de KMnO, Invierta
sobre este frasco un frasco con el gas desprendido del
productor. Retire la placa de vidrio y observe los cam-
bios durante 3 minutos.

; 6. Cologue en un tubo de ensayos la mitad del liquido
E obtenido en el punto 4. Agregue 1 ml de solucion de
' BaCl, 1N. Observe los resultados. Luego agregue al
. tubo de ensayos 3 ml de solucién de HCI (1:3) agite y
E registre los cambios que observe.

7. Coloque en un tubo de ensayos la otra mitad del liquido obtenido en el punto 4. Agregue
5 ml de solucién de H,0, al 3% m/m. Con la palma de la mano verifique si hay produccién
de calor. Luego adicione 1 ml de solucién de BaCl, 1N.y 3 ml de solucién de HCl (1:3) agite
y registre los cambios que observe.

Escriba las ecuaciones correspondientes al proceso de produccién del diéxido de azufre.
Describa las propiedades observadas.

Escriba la ecuacion correspondiente a la reaccion del SO, con el KMnO, en medio acuoso.
Escriba la ecuacion correspondiente a la reaccion del SO, con solucion de H,0,.

4.8. Acido sulfdrico

El origen del acido sulflrico se desconoce, pero se menciona en algunos textos alquimicos
del siglo X. Valentinus describi6 por primera vez su preparacién, quemando azufre con sa-
litre, en el siglo XV.

El trioxido de azufre (a veces llamado anhidrido sulfdrico) fue aislado por Bussy en 1824; se
presenta en forma de cristales transparentes y sedosos que funden a 17 °C; hierve a 45 °C. El
calor lo disocia en oxigeno y di6xido de azufre. Con agua se combina para formar acido sul-
farico. Industrialmente se obtiene por oxidacion catalitica del diéxido de azufre, y constituye
una fase intermedia de la fabricacion del acido sulfdrico. En el laboratorio puede obtenerse
destilando pirosulfato de sodio.
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ductos, por lo cual, el quimico francés Jean Antoine Chaptal comprendi6 la necesidad de
producirlo a gran escala y establecié la primera fabrica comercial de acido sulfirico en
Montpellier, Francia.

En 1746, John Roebuck (1718 - 1794) de Birmingham, Inglaterra, introdujo el proceso de
obtener acido sulfirico en una camara de plomo de planta cuadrada de 1,8 m de lado. Anos
después, en 1793, Clementy Desormes demostraron que la oxidacién de SO, que lo convier-
te en SO, se realiza por la accion del oxigeno, y que los 6xidos de nitrogeno no desempe-
fian en ella mas que un papel de intermediario. En 1830, Gay-Lussac ensefd la manera de
recuperar los 6xidos de nitrégeno que se desprenden en la fabricacion de sulfdrico en las
camaras de plomo, por simple absorcién de estos gases por el acido sulfirico; pero, este
método de gran importancia, y que dio lugar a la construccién de las torres de Gay-Lussac,
no hall6é una aplicacién general hasta treinta afos mas tarde, cuando en 1860 construyé
Glover la primera de las torres que llevan su nombre, con cuya invencion la fabricacién de
acido sulfarico adquirio las caracteristicas de un proceso ciclico. En la figura 1.11 se esque-
matiza el proceso de obtencién de acido sulfirico por el método de las cdAmaras de plomo.

Los gases que contienen SO, y aire provenientes de la tostacion de piritas, combustion de
azufre o otras fuentes, se hacian ingresar a la torre de Glover, llena de ladrillos o tejas resis-
tentes a los acidos. En esta torre, los gases calientes, a unos 400 °C, reciben una lluvia fina
de acido nitrico, acido sulfdrico diluido proveniente de las camaras de plomo y una mezcla
llamada antiguamente “nitrosa” (acido sulfiirico concentrado con 6xidos de nitrégeno di-
sueltos en forma de acido nitrosilsulfdrico, SO;(OH)(ONO), procedente de la base de la torre
de Gay-Lussac. Entre las reacciones propuestas para explicar este proceso se encuentran:
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Figura 1.11. Esquema de una planta de acido sulfdrico que opera por el método de
las camaras de plomo
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1. Elagua del acido diluido que proviene de las camaras de plomo hidroliza el acido nitrosil-
sulfdrico liberando los 6xidos de nitrégeno (que representamos globalmente por N,05),
por ejemplo:
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2 HSO,NO +H,0 2 2H,S0, +N,0,

2. El acido sulfdrico diluido se concentra debido a la alta temperatura que se verifica en la
torre de Glover.

3. El diéxido de azufre, los 6xidos de nitrégeno, el aire y el vapor de agua que salen de la
torre de Glover a 90 - 100 °C ingresan a las camaras revestidas interiormente de plomo
donde reaccionan para formar acido nitrosilsulfdrico. Esta reaccion es exotérmicay gene-
ra un gradiente de temperaturas con los valores mas altos en el centro de cada camara.

250, + N,05 + 0, + H,0 2 2 HSO,NO

Parte del acido nitrosilsulfirico se hidroliza en contacto con las paredes mas frias por ac-
cién del exceso de agua que cae como fina lluvia desde lo alto de la camara. Si no hay
suficiente cantidad de agua, el acido nitrosilsulfdrico se deposita como cristales blancos
lamados “cristales de camara”.

Los procesos de formacidn e hidrélisis del acido nitrosilsulfirico, contindan produciéndose
en las camaras de plomo (en el esquema de la figura se han representado solamente dos
camaras por razones de espacio) hasta que en la Gltima camara se haya agotado el diéxido
de azufre. El acido sulfdrico diluido, que se deposita en el fondo de las camaras, es bom-
beado a la torre de Glover.

Los 6xidos de nitrégeno, conjuntamente con el nitrogeno provenientes del aire que ingresé
al proceso, pasan a la torre de Gay-Lussac que esta revestida interiormente con plomo y re-
llena con material resistente a los acidos. Desde la parte superior de esta torre cae una fina
lluvia de acido sulfirico concentrado que proviene de la torre de Glover. Este acido disuelve
los 6xidos de nitrégeno formando la “nitrosa” que es bombeada a la parte superior de la
torre de Glover. El nitrégeno y una pequeina concentracién de 6xidos de nitr6geno escapan
por la chimenea. Ademas de los 6xidos de nitrégeno que escapan por la chimenea, una
pequena proporcidn es reducida por el SO,y se transforma en 6xido nitroso que carece de
accion catalitica.

250, +N,0,+2H,0 & 2H,S0, +N,0

Para compensar estas pérdidas, se agrega acido nitrico por la parte superior de la torre
de Glover. El calor de los gases de entrada vaporiza el acido nitrico que, al reaccionar con
el SO, entrante, produce acido sulfarico y los 6xidos de nitrégeno que tienen actividad
catalitica.

HNO; + 2 SO, + H,0 &2 H,SO, + N,O4

El acido sulfdrico que sale por la parte inferior de la torre de Glover tiene una concentracion
del 60 - 65% y se concentra por evaporacién para dar un acido de hasta el 78%. Una parte



de este acido concentrado se bombea hacia lo alto de la torre de Gay-Lussac.

En 1831, Peregrine Phillips obtuvo, en Inglaterra, una patente para oxidar el SO,, convirtién-
dolo en SO; mediante un exceso de aire y en presencia de platino finamente dividido. La pa-
tente incluia las caracteristicas esenciales del proceso de contacto moderno, pero tuvieron
que pasar sesenta afios antes de que se llegase a la fabricacion en gran escala del acido
sulfdrico catalizado por el platino. El desarrollo de la industria de colorantes provocé una
demanda creciente de acidos concentrados para la manufactura de la alizarina y de otros
materiales organicos colorantes, lo que motivé que una legion de investigadores, ingleses,
franceses y alemanes, asi como algunos industriales, intentaran resolver los problemas
técnicos del proceso. Para oxidar el SO,, Clemens Winkler emple6 como catalizador el as-
besto platinado. En 1887, Schrdder, Hanisch y Grillo emplearon platino finamente dividido.
Aligual que Winkler, sélo obtenian rendimientos de 60 - 90% del tedrico, manipulando los
gases finales en un sistema de camaras de plomo que unian a su fabricacién de 6leum. En
1889 se demostrd que un exceso de oxigeno en la mezcla gaseosa para el proceso de con-
tacto es ventajoso, pero fue recién en 1901, que R. Kniestch, trabajando en la BASF, aclaré
las condiciones quimicofisicas precisas que regulan en el método de contacto. Trabajando
con gases de tostacion de piritas sumamente puros, libres de nieblas acidas y de compues-
tos de arsénico, consigui6 rendimientos satisfactorios del 97% del tedrico y hasta mayores.
Independientemente de la BASF, la fabrica de productos quimicos Tentelew, de San Peters-
burgo, desarrollé6 un método satisfactorio para obtener 6leum a partir de los gases de tos-
tacion por el método de catalisis. Filtraban los gases a través de coque seco y después los
trataban con una disolucién de sulfito s6dico. En los afios siguientes consiguieron construir
aparatos para los procesos de purificacion y de contacto, que dieron buenos resultados. El
catalizador empleado fue el platino, en forma de asbesto platinado, negro de platino, etc.
Hasta la década de 1930, el platino, en distintas formas, fue el nico catalizador empleado
para la fabricacion de acido sulfdrico. Si bien el platino es un material de elevado precio,
demasiado sensible al envenenamiento por los halégenos o por el arsénico y sélo es activo
como catalizador a elevada temperatura, presenta como enorme ventaja permitir la obten-
cién rendimientos del 98 - 99,5%. Esto hizo desaparecer el proceso de las camaras de plo-
mo, en el que sblo se puede producir acido de una concentracion del 78%, por lo que todas
las plantas nuevas de acido sulfdrico utilizan el proceso de contacto.

A partirde 1930, el platino comenzé a ser sustituido por masas de contacto conteniendo va-
nadio, que resisten mejor a los venenos y superan a las masas de catalisis platinadas en du-
racion activa, en la facilidad de su preparacién y de regeneracion. Los catalizadores a base
de vanadio fueron desplazando poco a poco al platino en las instalaciones de contacto.

El método tradicional de las “camaras de plomo” antes descripto ha caido completamente en
desuso, pero se ha desarrollado una variante del mismo llamado MLCP (Modified Lead Chamber
Process) que se emplea cuando la concentracién del SO, es muy baja (menor que 0,6%).

El factor principal en la eleccién del método de produccién de acido sulfirico es la concen-
tracion de SO, que ingresa al proceso. Para concentraciones de SO, superiores al 3% en
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volumen, se desarrollan plantas que operan por contacto simple, por contacto doble o por
contacto himedo. Si la concentracion de SO, es menor que el 3%, en volumen, como puede
ocurrir con gases de cola, se emplean procesos MLCP, procesos que operan con H,0,, con
carbdn activado, etc.

| Tabla 1.4. Algunas propiedades del triéxido de azufre

* Namero que identifica al producto en Chemical Abstracts Service
** Concentracién maxima permisible en el aire para una jornada de 8 horas

4.9. Propiedades del acido sulftrico

El acido sulfdrico, Nimero CAS: 7664-93-9, (M = 98,0734) es un liquido oleoso, incoloro,
transparente e inodoro. El H,SO, quimicamente puro, es decir, al 100%, tiene una densidad
de 1,8454; funde a 10 °Cy hierve con pérdida de SO; hasta que, formado un acido de 98,3%
H,SO,, destila a la temperatura de 330 °C de un modo constante y a dicha concentracion.
A la temperatura de ebullicién se observa ya en el acido sulfiirico gaseoso una disociacion
en SO5 y H,0. Calentando los vapores de acido sulfirico por encima de 130 °C se produce
una disociacién del SO segtn el equilibrio: SO; < SO, + %2 0,. Al diluir con agua el acido
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sulfarico se obtienen acidos diluidos cuya concentracion, en H,SO,, se puede deducir por
su peso especifico, o su grado Baumé. El acido sulfdrico forma numerosos hidratos, que
mostramos en la Tabla 1.5.

| Tabla 1.5. Hidratos del &cido sulfirico

El comercio con el acido sulftrico se realiza segln su contenido en H,SO,, y el del dleum
segln su contenido en SO; libre. En el lenguaje corriente en las fabricas de acido sulfirico
se denomina “acido de camaras” al acido sulfdrico cuya concentracidn esta comprendida
entre 50y 55 °Bé, o sea, con un contenido que oscila entre 62,5y 70,5% de H,S0,; «acido
Glover» es el acido de 60 °Bé, o sea un acido con 78% H,S0,; “acido sulfdrico concentrado”
es el acido de 65 ° - 66 °Bé con una riqueza de 92 - 96% H,S0,, y «<monohidrato» al acido
con 98 - 100% de H,S0,.

El calor de reaccion asociado a la obtencion de H,SO,, a partir de SO, y H,0 es considerable:
Al mezclar el acido con agua se originan los calores de dilucion (calor de hidratacién) que

recoge la tabla 1.6, y que pueden ser referidos a la produccién de acido sulfirico ya la
concentracion de acido sulftrico acuoso como calores de deshidratacion.

| Tabla 1.6. Calores de hidratacion del H,SO, al ser diluido con X moles de H,0
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Las etapas fundamentales en la produccién de acido sulfirico son tres:
a) Produccién de diéxido de azufre (SO,).
b) Conversion de SO, en triéxido de azufre (SO5).

¢) Absorcién del SO5.

Las plantas mas modernas desarrollan los procesos que se esquematizan en la Tabla 1.7

[1] por combustién de azufre.

[2] SO5 + H,SO, expresados como SO;.

[3] Posible emision de NOx.

[4] En plantas con cierta antigliedad la tasa de conversion es del 98,0%.
[5] Por tonelada de acido producido.

Tabla 1.7. Métodos de obtenci6n de acido sulfirico segln el porcentaje de SO, en los gases de entrada.
Fuente: European Fertilizer Manufacturer Association (EFMA). BAT Reference Document on the Production
of Sulphuric Acid. July 1999

La conversion de SO, es un proceso fuertemente exotérmico:
SOZ (g) + 1/2 02 (g) (_—> 503 (1) H AH0298K =- 98,9 kl

Reaccidn que va acompanada de una disminucion de volumen. Si bien la constante de equi-
librio es independiente de la presién, un aumento de la presion de trabajo desplazaria la
posicion de equilibrio del sistema incrementando las concentraciones de SO5. Pero el ca-
racter corrosivo, tanto del SO, como del SO5 hace inviable el uso de compresores conven-
cionales, por lo que se requieren compresores especiales, ademas de otras modificaciones
en el disefio de la planta. Por ejemplo, los volimenes de los reactores son menores pero sus
paredes son de mucho mayor espesor. No son muchas las plantas que operan bajo presion.
Una de ellas esta instalada en Francia desde 1972 y produce 550 - 575 toneladas diarias de
acido sulfdrico por el sistema de doble contacto trabajando con una presion maxima de 5 bar.

La concentracion de SO, que dara lugar a la conversion esta siempre limitada por el material
de partida (por ejemplo, de las piritas que se someten a tostacién) por lo que la Gnica sus-
tancia cuya concentracién se puede aumentar para desplazar la posicion de equilibrio hacia
una mayor formacion de SO es el oxigeno. Si bien se trabaja con un exceso de oxigeno,



ese exceso no puede ser exagerado, ya que el oxigeno del aire va acompafiado de un gran
volumen de nitrégeno, y si se diluye la concentracion de SO, por debajo de ciertos limites,
el proceso se torna antieconémico.

Por lo que hemos expuesto, la Gnica variable que permitiria un aumento en el rendimiento
de la conversidn sin mayor incidencia en los costos de instalacion seria la temperatura.

Las dependencias de las capacidades calorificas molares estandares con la temperatura a
1 bar de presion se pueden obtener mediante la ecuacion empirica:

Co=A+Bt+Ct*+ Dt3+£2
t

en la que la temperatura t es la temperatura absoluta dividido 1.000 y Cl‘,’ se expresa
en J/mol K.

Los valores de los coeficientes para las sustancias actuantes y el nitrégeno (presente en el
aire de combustion) son:

Fuente: Chase, M.W., Jr., NIST-JANAF Thermochemical Tables, Fourth Edition, ). Phys. Chem. Ref. Data,
Monograph 9, 1998, 1-1951

Los valores de las constantes A, B, C, Dy E son aplicables en el intervalo comprendido entre
298 y 1.200 Ky permiten calcular la capacidad calorifica del sistema a cualquier tempera-
tura de ese intervalo. La dependencia del calor de reaccién con la temperatura a presion
constante viene dada por la ecuacion de Kirchhoff.

aAH"J ,
=AC
2] - ac
donde
ACS=1A+ABt + ACt"+ ADE + 2E
siendo

AA = z (ni Ai)Productos - z (ni Ai)Reactantes

i
AB = z (ni Bi)Productos - z (ni Bi)Reactantes
I I
y n; los respectivos coeficientes estequiométricos de la reaccion.
De esta manera, se puede calcular el valor del calor de reaccidn a cualquier temperatura en
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elintervalo 298 - 1.200 Ky a la presién de 1 bar.
Ya mencionamos que la dependencia de la constante de equilibrio con la temperatura viene
dada por la ecuaciéon de van’t Hoff

dinK,  AH°
ar RT?

Nétese que si la reaccion es exotérmica, la constante de equilibrio disminuye con la tempe-
ratura. Por lo que siendo la conversion del SO, en SO; exotérmica, para obtener un mejor
rendimiento convendria trabajar a temperaturas bajas. Sin embargo, a bajas temperaturas
la velocidad de la conversién es muy lenta, por lo que se requiere el empleo de catalizado-
res. Los catalizadores hasta ahora empleados, tanto el platino como el pentéxido de va-
nadio, puros o promovidos, necesitan que la temperatura supere los 400 °C para que la
velocidad de reaccién sea econdmicamente aceptable.

Entonces, resulta que la temperatura 6ptima de reaccién surge de un compromiso entre dos
efectos contrapuestos: el aumento de temperatura que favorece la velocidad de reacciény
una disminucidn de la temperatura que favorece el rendimiento en SO5.

Generalmente, la conversion del SO, en SO; se expresa mediante la relacion:
[so]
[so,] +[so,]

aunque también se lo suele expresar de una manera equivalente como:

100

SO -SO
2 (ENTRADA) 265000 1 )

S0,

Debido a la caida de la cons-
tante de equilibrio con la tem-
peratura, el porcentaje de con-
version también disminuye con
la temperatura siguiendo una
curva como la que expresa la
figura 1.12.

El mayor rendimiento compa-
tible con la mejor velocidad de
reaccion deberia obtenerse me-
diante una conversién isotérmi-
ca, lo cual implica absorber, a
medida que se produce, el calor
liberado en la oxidacién. En la Figura 1.12. Dependencia del porcentaje de conversién de
figura 1.12, esa isoterma esta- 50, en 50, con la temperatura

ria representada por una recta paralela al eje de ordenadas que intercepta al eje de abcisas
en la temperatura 6ptima. Sin embargo, como la catalisis es heterogénea, es imposible ab-




sorber el calor de los gases y del catalizador con Aire + 50,
la misma velocidad, porlo que los procesos indus-
triales operan de modo casi adiabatico, en el que
los tiempos de contacto de los gases con las ma-
sas de catalizador son pequenos, enfriandose en
etapas sucesivas a medida que los gases pasan
de un estrato con catalizador a otro. Supongamos
que el convertidor consta de 4 pisos con masas de
catalizador como se representa en el esquema de
la figura 1.13. En la primera etapa la temperatura
es elevada, lo que implica una conversion rapida
pero de bajo rendimiento (linea punteada N° 1 del

) ) i Figura 1.13. Esquema de la disposi-
diagrama de la figura 1.12). En cada una de las si- cién de los lechos de catalizadores en

guientes, va aumentando el porcentaje de conver- una torre de conversion de SO, en S0,

sion aunque la velocidad de reaccién va disminuyendo. El calor generado en cada etapa se
puede aprovechar mediante intercambiadores apropiados.

4.10. Catalizadores

El primer catalizador empleado para la conversion del SO, en SO; fue el platino dispuesto
sobre un soporte de amianto, gel de silice o sulfato de magnesio. A mediados de la década
de 1940, el platino, metal de muy alto precio, comenz6 a ser sustituido por 6xido de vanadio
V,0;. Hoy en dia, si bien estos catalizadores se siguen llamando “de pentdxido de vanadio”,
en ellos el vanadio no se encuentra como 6xido sino como una mezcla de sulfatos complejos
de vanadio y otros metales. Los catalizadores de vanadio estan soportados sobre tierra de
diatomeas, cristobalita (silice cristalina) y/o cuarzo, y estan promovidos con sulfatos de
metales alcalinos como el potasioy el cesio. El sulfato de cesio disminuye la temperatura de
fusion de la masa catalizadora permitiendo que la torre de conversion opere a temperaturas
mas bajas. Asi, por ejemplo, los limites de temperaturas inferiores para la actividad de los
catalizadores convencionales son de 410 - 430 °C, mientras que para los que contienen
sulfato de cesio son de 380 - 390 °C. Los limites superiores son de 600 - 650 °C. Porencima
de estas temperaturas, la actividad catalitica puede cesar permanentemente debido a una
drastica reduccion de sus superficies especificas.

Las composiciones de las mezclas cataliticas y sus formas dependen de la etapa de conver-
sidn que catalizan. Se expenden como granulos cilindricos, anillos de distintos diametros,
anillos estrellados o como pellets de distintas dimensiones. La imagen de la figura 1.14
muestra uno de los tantos catalizadores de vanadio de Enviro-Chem® de Monsanto.
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Esta uti-lidad esta condicionada por las pérdidas del catalizador, debido a que periédica-
mente debe ser cribado para remover el polvo que se arrastra en el proceso.
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Tanto la tierra de diatomeas como la cristobalita
empleadas en los catalizadores de vanadio son
cancerigenos, por lo que se han establecido estric-
tas normas de seguridad para su manipuleo.

4.11. El problema de las nieblas

Figura 1.14. Catalizadores de vanadio
de Enviro-Chem® de Monsanto

Si bien la reaccion del trioxido de azufre con el
agua es fuertemente exotérmica, su velocidad de reaccién es muy lenta. Eso hace que la
reaccion

S0, + H,0 2 H,S0,

no se efectde en forma directa, sino que el agua lo suministra el H,SO, del 98%. La ex-
periencia ha demostrado que esta es la concentracion de acido ideal, tanto para evitar la
formacion de nieblas de acido sulfdrico, cuando su concentracién es menor que el 98%,
como la pérdida de SO con los gases de chimenea si la concentracion es mayor. Debido a
las altas temperaturas que se desarrollan en diversas etapas del proceso se genera vapor
de agua. El contacto del SO; con el vapor de agua forma una niebla cuyas particulas tienen
didametros menores a un micrén. Ese tamafo es tan pequefo que las nieblas son dificiles de
transformar en liquido. Por ello, en todos los procesos se incluyen dispositivos tendientes
a provocar su coalescencia.

4.12. Obtencidn de acido sulfarico mediante procesos de contacto simple

En la actualidad, los procesos de contacto que no incluyen una absorcién intermedia se em-
plean Gnicamente en plantas nuevas que procesan gases con contenidos de SO, que varian
continuamente dentro de un rango relativamente amplio. En estos procesos, los gases que
contienen SO, y que han sido cuidadosamente limpiados y secados se oxidan a triéxido de
azufre en presencia de catalizadores conteniendo alcalis y 6xidos de vanadio. El SO5, asi
producido, se absorbe en acido sulfdrico concentrado en torres de absorcion y se combina
con el agua existente en el acido absorbente. En algunas plantas, antes de entrar a la to-
rre de absorcion con acido sulftrico, el SO5 se hace pasar por un absorbedor conteniendo
6leum. El acido absorbente se mantiene a una concentracién aproximada del 98% en peso
mediante la adicion de agua o de acido diluido.

El proceso de contacto simple se usa generalmente con un contenido de SO, en los gases de
entrada del 3 al 10% en volumen. En las plantas nuevas, el promedio diario de eficiencia de
conversion es de alrededor del 98,5% y mediante la implementacién de algunas mejoras,
y el uso de catalizadores activados con cesio (como sulfato), puede alcanzar el 99,1%. En
las plantas con cierta antigiiedad, la eficiencia de conversidn raramente supera el 98,0% si
bien en algunos casos se han informado conversiones del 98,5%.



Mezclador
distribuidor
= Quemador de azufre

== —————

Filtrodeaire  Torre de secado  Compresor
con eliminadores
de niebla Brink®

(50, + 140, 2 S0, ] (50, + H,0 > H,S0, )

Mezcladores
distribuidores

Ca120+LP120

Torre de
enfriamiento
de gases LP110

Ca110 -
Intercambiador

Convertidor ~ decalorMonPlax®  Torre de absorcién Torre de absorcion Chimenea
catalitico con con eliminador final con eliminador

catalizador de niebla Brink® de niebla Brink®
Enviro Chem®

LP120

Figura 1.15. Esquema de la obtencién de acido sulfdrico por el método de contacto simple de Enviro Chem® de Monsanto

Los eliminadores de niebla Brink® son mallas de fibra de vidrio
dispuestas en forma de bobinas cilindricas que pueden atrapar
particulas de niebla de hasta 0,3 micrones de diametro.

4.13. Obtencion de acido sulfdrico mediante pro-
cesos de contacto doble

Lafigura 1.17 muestra un diagrama esquematico de una planta
que obtiene acido sulfdrico a partir de azufre que opera por el Figura 1.16. Eliminador
método de contacto con doble absorcidn. El azufre elemental, de nieblas Brink
calentado hasta fundir, es filtrado para separar las cenizas y es pulverizado bajo presién en
una camara de combustion. El azufre se quema en esta camara con aire limpio que ha sido
secado haciéndolo pasar por acido sulftrico 93 - 99%. Los gases que salen de la camara
de combustién se enfrian al pasar por un recuperador de calor e ingresan a una torre de
conversion que contiene el catalizador (pentéxido de vanadio). Usualmente, el 95 - 98% del
diéxido de azufre de la cdmara de combustidn se convierte en trioxido de azufre, proceso
que, al ser exotérmico, libera una considerable cantidad de calor. El convertidor tiene ado-
sados intercambiadores de calor que, al disminuir la temperatura, favorecen la conversion
del SO, desplazando la posicion de equilibrio hacia la formacién de SO, (regla de Le Chate-
lier - Braun). Los gases que salen de los intercambiadores de calor conteniendo SOy SO,
son enviados a una torre de absorcion donde, en contacto con el agua del acido sulfirico,
el SO; se convierte en acido. El calor liberado en esta etapa se aprovecha haciendo pasar
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el acido a través de un enfriador. De esta torre de absorcion se puede obtener un acido de
98 -99% que se puede almacenar o convertir en 6leum por el agregado de SO5. Por la parte
superior de esta torre sale el SO, y una niebla acida. Esta Gltima se retiene como liquido
haciéndola pasar por un precipitador electrostatico. Los gases que salen del eliminador de
niebla se hacen pasar por un sistema para la reduccion de emisiones y escapan finalmente
por la chimenea.

Recuperador

de calor Convertidor Intercambiadores

catalitica de calor

Azufre
SO,
e — %,
Camara de
L——>\ combustién

—
H,50,93%
Ala chimenea <=

Aire seco I 50,

S0, + niebla acida

Eliminaci6n Torre de e
deniebla absorcion AR

final . Torre de
Economizador absorcion

final
t

Enfriador
de acido

' H,S0,
98-99%

Almacenamiento Almacenamiento

Figura 1.17. Esquema de una planta de acido sulftrico por combustién de azufre por el proceso de contacto doble

El trioxido de azufre que sale del convertidor catalitico se enfria en un economizador que
permite la generacion de vapor. Luego ingresa a una torre de absorcién en la que una fina
lluvia de acido sulfdrico diluido, que cae desde la parte superior, lo transforma en acido
sulfdrico concentrado. El SO, que puede acompanaral SO; sale porla parte superior de esta
torre de absorcion y se recircula al convertidor catalitico.

La eficiencia de la absorcion depende de:

e La concentracién del acido sulfidrico absorbente. La concentracién minima que se emplea
es del 98%.

e La temperatura del gas entrante.

e El rango de temperaturas al que se produce la absorcion. Generalmente, esta se efectia
entre 70y 120 °C.

e Latécnica de la distribucion del acido.

® La humedad que acompafa al SO;.

e E| filtro de humedad.

El material que sale del economizador contiene, ademas de SO; algo de acido sulfdricoy



S0,, por lo que se forma 6leum. Antes de entrar a la torre de absorcién, se lo lleva a una
torre de 6leum que es alimentada con acido sulfirico de 98% proveniente del sistema de
absorcién. Los gases que salen de la torre de 6leum son bombeados a la columna de absor-
cion donde se remueve el SO; residual.

Una pequefia concentracion de SO; puede acompanar a los gases que escapan por la chi-
menea. Las emisiones de SO; a la atmdsfera dependen de:

e La temperatura de los gases que salen de la torre de absorcion.
e La construccion y operacion de la torre de absorcién final.

e El dispositivo de separacion de los aerosoles de H,SO,,.

e El vapor de acido que se forma en el absorbedor.

Vimos que en las plantas que operan por contacto simple, el SO; se absorbe en una sola
etapa, mientras que en las plantas que operan por contacto doble, el SO5 se absorbe en
dos etapas diferentes del proceso. Las plantas que operan por contacto doble requieren
que la concentracion de SO, en los gases de entrada varie dentro de un rango relati-
vamente estrecho. Si bien los costos de instalacion de estas plantas son mayores que
los correspondientes a plantas por contacto simple de igual volumen de produccidn, los
procesos generan una menor emision de gases contaminantes, lo que hace que estas
plantas se adecuen a las disposiciones sobre contaminaciéon ambiental que establecen
las autoridades locales.

4.14. Obtencion de acido sulfdrico mediante métodos de doble con-
tacto bajo presion

No son muchas las plantas que operan mediante el proceso de doble contacto bajo presion.
Comparadas con los métodos convencionales de contacto doble presentan algunas venta-
jasyalgunas desventajas. La principal ventaja radica en que, siendo la conversioén una reac-
cién que va acompahada de una contraccion de volumen, el aumento de la presién favorece
el desplazamiento de la posicion de equilibrio hacia una mayor formacion de SO;. De este
modo se logra una mayor eficiencia de conversion a la vez que se emplea una menor cantidad
de catalizador. Se han informado eficiencias de conversion de 99,8 - 99,85%. Con eficiencias
tan elevadas, los gases de cola pueden contener menos de 200 - 250 ppm (en volumen) de
S0,. Sin embargo, la combustién a presion y temperaturas elevadas (400 - 600 °C) provoca
que pequenas cantidades de los componentes del aire reaccionen entre si, con lo que los
gases de cola contienen mayor porcentaje de 6xidos de nitrogeno.

La principal desventaja de estos métodos es que consumen mas energia y producen menos
vapor que las plantas convencionales que operan por doble contacto.
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4.15. Obtencion de acido sulfirico mediante métodos de contacto hidmedo

Contrastando con los métodos tradicionales de contacto en los se tratan mezclas secas de
S0,/aire, existen procesos en los que los gases de entradas son hiimedos. Estos métodos
utilizan el diéxido de azufre proveniente de la combustion de sulfuro de hidrégeno:

H,S+0, 2 SO, + H,0

En estos métodos el SO, se convierte en SO; acompafado del vapor de agua generado en
la combustion con el que se forma el acido sulfdrico. Estos procesos han sido desarrollados
para tratar productos gaseosos con un contenido minimo de 10% de H,S que se forman en
los hornos de carbén mineral, refinerias de petréleo, plantas de gasificacién de combusti-
bles sélidos, de purificacion de gas natural, plantas de produccién de sulfuro de carbonoy
de fibras sintéticas, etc. Ultimamente, se han instalado este tipo de plantas para producir
acido sulfdrico a partir de los gases de la tostacion de minerales de molibdeno.

Si los gases contienen menos del 10% de H,S debe adicionarse azufre a la combustion. Por
estos métodos se obtiene acido sulfdrico de 78 - 93%.

Los gases de entrada se hacen pasar por precipitadores electrostaticos para eliminar las par-
ticulas sélidas que puedan arrastrar y son precanlentados mediante un intercambiador de
calor rotatorio. Luego pasan por un compresor
que compensa las pérdidas de presion debi-
das a la contraccion de volumen que produce
la reaccidn. En el convertidor catalitico, el SO,
se transforma en SOs. Los gases conteniendo
SO; se enfrian en un intercambiador de calor
gas-gas donde parte del SO; reacciona con el
vapor de agua de los gases para formar vapor
de acido sulfdrico. El vapor de acido sulfdrico se
condensa y concentra en los tubos de vidrio al

Figura 1.18. Condensador multi-tubo de
borosilicato de un condensador MTFFC (Multi- 1.600 kg/h fabricado por MECCANICHE MO-

tube falling film condenser) refrigerado por aire. DERNE Chemical Plants Division S.R.L.

4.16. Procesos de obtencion de acido sulfdrico por accién de NOx

A partir de la década de 1970 comenzé a utilizarse una modificacion del proceso de las
camaras de plomo conocido como Modified Lead Chamber Process (MLCP) que permite con-
vertir gases con un bajo contenido de SO, (0,5 - 8%) como gases que contengan mezclas de
SO, y NOx. En estos procesos, los dxidos de nitrégeno intervienen en la formacién de acido
sulfdrico a partir de SO, a través de la formacion del intermediario acido nitrosilsulfdrico.
Si bien el método de las camaras de plomo fue ampliamente superado por los métodos de
contacto, las modificaciones introducidas permiten su aprovechamiento para la purifica-



cién de los gases producidos en las plantas generadoras de energia eléctrica, asi como en
las plantas de tostacion de minerales.

Los gases conteniendo SO, se hacen pasar por precipitadores electrostaticos u otros sis-
temas de remocion de particulas sélidas. Luego ingresan a un sistema de desnitrificacion
(stripper) en el que el SO, del gas limpio remueve los 6xidos de nitrégeno del acido sulftri-
co. El acido sulfirico formado en el proceso de absorcién es bombeado a la torre de Glover
donde se separa la mayor parte de los 6xidos de nitrogeno. El resto de NOx se separa en el
stripper por reaccion con el SO, que circula hacia la torre de Glover. En la camara de absor-
cién el SO,, que circula a contracorriente de los liquidos, se absorbe en acido sulfdrico 59-
66%. La etapa final es la de la remocién de los 6xidos de nitr6geno por absorcién en acido
sulfarico de 74% para formar acido nitrosilsulfdrico. La absorcidn ocurre en tres etapas en
recintos rellenos especialmente disefiados a través de los cuales los gases circulan hori-
zontalmente. Estos recintos permiten una absorcién mdltiple. Entre ellos no hay espacios
muertos sino que los absorbedores estan separados por paredes permeables a los gases.
Como para la absorcién de los 6xidos de nitrégeno es de suma importancia la relacién
NO/NO,, ésta se ajusta regulando la concentracién de acido nitrosilsulfdrico que ingresa
a la torre de Glovery, de ser necesario, agregando acido nitrico.

Mediante este sistema se logra una conversion de casi el 100% para gases que contienen
entre el 0,5y el 8% de SO, aunque se han observado emisiones de NOx de hasta 1g por
metro clbico (normal).

4.17. Procesos que emplean peroxido de hidrégeno
La conversion del SO, en SO; puede lograrse mediante el uso de perdxido de hidrogeno
SOZ + H202 (:> 503 + Hzo; AHOZQSK = '196-94 k/

La eficiencia de la conversion supera el 99%, pero su empleo esta supeditado al costo del
perdxido de hidrégeno. Sin embargo, como el proceso no produce residuos contaminantes
se emplea en algunas plantas para el tratamiento de los gases de cola, especialmente en
aquellos casos en que la legislacion local impone severas restricciones a las emisiones de
gases conteniendo SOx. En estos casos, el perdxido de hidrégeno se suele obtener electro-
lizando acido sulfdrico producido en la misma planta para obtener acido peroxidisulfdrico
que por hidrélisis regenera el acido sulfdrico y produce H,0,.

H,S,04 +H,0 2 H,SO, +H,S0,
H,S0, + H,0 2 H,S0, + H,0,

Los gases de cola que salen de la torre de absorcion final se hacen pasar por un lavador
Peracidox® por donde circula acido sulftrico diluido que contiene H,0,, con lo que el SO, se
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oxida y forma acido sulfdrico. La reaccién es practicamente completa, de modo que los ga-
ses que se ventean a la atmésfera contienen menos de 10 ppm (v) asi como trazas de SO5y
vapor de acido sulfdrico. El proceso se caracteriza por requerir instalaciones relativamente
pequenas.

4.18. Procesos no estacionarios de oxidacion de SO,

Uno de los desarrollos mas modernos e innovadores en la produccién de acido sulfdrico se
ha efectuado a partir de un proceso desarrollado en el Instituto de Catalisis Boreskov en la
Federacién Rusa. Este proceso utiliza un conversor a lecho dnico en el que el flujo de los
gases seinvierte periodicamente. Este proceso no estacionario de oxidacién permite operar
con gases en los que la concentracién de SO, varia en un rango bastante amplio. Ademas,
reduce sensiblemente las instalaciones para el inter-
cambio de calor. El proceso opera con un gran lecho de
catalizador que, ademéas de aumentar la velocidad de
oxidacion del SO, actlia como si fuera un intercambia-
dorde calor. EL SO, y el aire que ingresan frios al conver-
sor incrementan sus temperaturas debido a su paso a
través del lecho catalizador. El calor desarrollado en la
oxidacion es absorbido por el lecho catalizador, lo que

Figura 1.19. Esquema de un pro-
aumenta su temperatura. Cuando el frente de la corrien- ceso no estacionario de conver-

sién de SO,. L: lecho catalitico, V:

te gaseosa atraviesa el lecho catalizador, su flujo se in- ) .
valvula de tres vias

vierte. De esta manera, se obtiene una conversién muy
elevada con baja emision de SOx.

4.19. Purificacion del H,SO,

A medida que la planta de acido sulfdrico funciona, el producto final puede contaminarse
y enturbiarse con sulfato o silicatos de hierro. Estos productos, insolubles, se separan por
filtracion antes del almacenamiento.

4.20. Desnitrificacion

Dado que en los materiales de partida puede haber compuestos nitrogenados que pueden
producir acido nitrosilsulfarico y acido nitrico se emplean diversos métodos para desnitri-
ficar el acido y el 6leum. Estos métodos convierten a las impurezas nitrogenadas en N, u
oxidos del nitrégeno mediante la adicion estequiométrica de ciertos reactivos.



4.21. Decoloracion

Los acidos producidos pueden contener hidrocarburos o materiales carbonosos que le dan co-
loracién pardusca. El proceso de decoloracion, llamado “blanqueo del acido” emplea peréxi-
do de hidrégeno de hasta el 60%, y se efectla tanto en el absorbedor como en los tanques.

4.22. Generacion y consumo de energia

Las etapas de combustion de azufre, tostacion de minerales sulfurosos, conversion de SO,
en SO; y absorcion de SO; son todas exotérmicas. Desde el punto de vista técnico, esto
implica que, para la produccion de acido sulfdrico, las instalaciones para la absorcion de
calor son de gran importancia. El grado de recuperacion de la energia depende de los ob-
jetivos econémicos del proceso, de las condiciones locales de la planta y de las posibles
relaciones entre la planta de acido sulfdrico y otros procesos. Un factor condicionante del
aprovechamiento energético lo da la antigiiedad de la planta, ya que los materiales emplea-
dos en su construccion y los disefios de sus unidades limitan las posibilidades de optimizar
la energia. Las plantas que tienen la mayor eficiencia en la recuperacion de la energia son
aquellas que operan quemando azufre en conjuncién con un proceso de doble absorcion.

Para recuperar la energl’a serecurre a:

e Todas las técnicas de generacion de vapor mediante aparatos como supercalentadores,
economizadores o calderas de calor residual.

e Generacion de vapor mediante sistemas adosados a las torres de absorcién que operan a
temperaturas entre 110 °Cy 180 °Cy presiones de vapor de 1,5 a 11 bar.

e Turbinas de vapor que pueden generar hasta 15 MWh (en plantas que producen 125 ton/dia
de H,SO, 100%).

e Precalentamiento de agua a 80 °C en la etapa de absorcion final.

4.23. Consumo de agua

Todas las plantas de acido sulfdrico tienen dispositivos de control del uso del agua de en-
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friamiento y de ajuste de la concentracion de acido. El sistema de enfriamiento es un cir-
cuito cerrado por el que el agua circula. Previo a su entrada, el agua es filtrada, analizada
y tratada para eliminar las durezas y otras impurezas que puedan provocar inconvenientes
en los calentadores o vaporizadores. El agua se hace pasar a través de resinas de intercam-
bios tanto de cationes como de aniones y se le agregan fosfatos u otras sustancias, ya sea
para evitar incrustaciones o para regular el pH. Alrededor del 95% del agua se usa para la
produccién de vapor.

4.24. Purificacion de los gases de procesos metallrgicos

Los gases que contienen SO, provenientes de procesos metaldrgicos deben ser purificados
antes de entrar en el proceso de contacto a fin de remover los siguientes componentes:

e Humos y aerosoles formados por condensacién de metales volatiles como Zny Pb, Sb, Bi,
Cdy sus cloruros, sulfatos y 6xidos.

e Arsénico, selenio y mercurio y sus compuestos volatiles.

e Sustancias gaseosas como HF, HCl, COy CO,.

Después de la purificacion, las pequeias concentraciones residuales de impurezas se ab-
sorben en acido sulfdrico. El CO se oxida a CO, en el proceso de contacto y los gases que
emergen se ventean con los gases de cola a través de la chimenea. La altura de esta chime-
nea determina las maximas concentraciones de SO,y SO; en el aire de los alrededores de la
planta de acido sulfdrico. Estas concentraciones varian seglin la temperatura y humedad,
la velocidad y direccidon del viento y otros factores climaticos. Tanto la Unién Europea como
el Gobierno de los Estados Unidos estan analizando estos factores para establecer alturas
minimas de las chimeneas de las plantas de acido sulfirico como un modo de reducir la
contaminacion ambiental.

4.25. Produccion de acido sulfdrico y emision de contaminantes

En la atmésfera, siempre se encuentran pequenas proporciones de compuestos de azu-
fre originados por la descomposicidn bacteriana de materia organica, en los gases vol-
canicos, y en otras fuentes que se mencionan en la Tabla 1.8. La concentracion en la
atmoésfera de compuestos que contienen azufre y que provienen de fuentes naturales es
muy pequefa, comparada con la concentracidon en ambientes urbanos e industriales, re-
sultado de las actividades del hombre. Los compuestos de azufre, en especial el didxido
de azufre, SO,, se encuentran entre los gases contaminantes mas peligrosos por el dafio
ambiental que provocan.



| Tabla 1.8. Fuentes y concentraciones comunes de algunos constituyentes menores atmosféricos

Si tenemos en cuenta que la producciéon mundial de acido sulfirico ronda las 160 millones
de toneladas anuales y consideramos que la eficiencia de conversién promedio en las plan-
tas de produccion es de un 98% encontramos que anualmente se liberan a la atmésfera
algo mas de dos millones de toneladas de SO,, ademas de cantidades importantes de SO,
y vapor de acido sulfdrico. De esta manera, la fabricacion de acido sulfirico se convierte
en la segunda fuente no natural de compuestos de azufre en la atmésfera (la primera es la
combustién de combustibles fasiles).

En las zonas urbanas, no muy contaminadas por el esmog, la concentraciéon promedio de
diéxido de azufre en la atmésfera es 0,08 ppm o mas. Esta concentracion es considerable-
mente inferior a la de otros contaminantes, en particular la del monéxido de carbono. A
pesar de ello, el di6xido de azufre se conside-
ra como el peligro mas serio para la salud en-
tre los diversos contaminantes atmosféricos,
especialmente para las personas con dificul-
tades respiratorias. Estudios de historias cli-
nicas de grandes segmentos de poblacion de
ambientes urbanos han mostrado claramente
que quienes viven en las zonas mas contami-
nadas de las ciudades son los que mas pade-

cen enfermedades respiratorias. Contaminacién generada en la planta de
Jones & Laughlin Steel Corp. en Aliquippa,
Pennsylvania. Fuente: US EPA
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El diéxido de azufre reacciona sobre la superficie de una variedad de particulas sélidas
transportadas por el aire, es soluble en agua y puede ser oxidado en las gotas de agua
transportadas por el aire para formar acido sulfirico que cae sobre la superficie terrestre
como una precipitacién acida o “lluvia acida”.

;Sabia Ud que ...

: la formacién de la lluvia dcida fue estudiada en el siglo XIX por un farmacéutico de Man-
chester llamado Robert Angus Smith, que midié la alta acidez del agua de lluvia que caia
sobre las regiones industriales de Inglaterra y las contrasté con los niveles mds bajos de
: acidez encontrados en zonas menos contaminadas de la costa inglesa? Este cientifico publicé :
en 1852 un informe detallado sobre la variacion de la composicion quimica del agua de lluvia
con las distancias al centro de la ciudad de Manchester. En 1863, Smith fue el primer “Alkali
: Inspector” de Manchester (oficial ptblico encargado de monitorear la polucion ambiental). :
En 1872 publicé “Air and Rain: The Beginnings of Chemical Climatology” donde acufio el tér-
3_. mino “lluvia dcida”. :

La presencia del acido sulfirico en la lluvia es responsable en gran parte del fendmeno de la
lluvia acida, aunque también contribuyen los 6xidos de nitrégeno, que forman acido nitrico.
Hace unos 200 afos, la lluvia tenia un pH de entre 6 y 7,6. Ahora, en ciertas regiones, es co-
mun que la lluvia tenga un pH de entre 4 y 4,5. En Los Angeles, el pH de la niebla ha bajado
hasta 2 (aproximadamente, la acidez del jugo de limén).

El pH de las aguas naturales mas productivas esta entre 6,5y 8,5. A niveles de pH por de-
bajo de 4,0 son destruidos todos los vertebrados, la mayor parte de los invertebrados, y
muchos microorganismos.

¢ Sabia Ud. que ...

i a mediados del siglo XX, los efectos de la lluvia dcida aparecieron en forma mds alarmante :
en los paises Escandinavos que en los del centro de Europa, a pesar que estos ltimos pre-
sentaban valores de precipitacion dcida mds altos?

La abundancia de lagos, el predominio de suelos pobres en cationes bdsicos pero abun-
dantes en compuestos de aluminio y hierro que caracterizan a los suelos de los paises Es-
: candinavos, fueron las causas del intenso impacto, especialmente por la disminucién de la :
fauna icticola en los lagos de Noruega. Por el contrario, en el centro de Europa, la presencia
de suelos formados a partir de ricos en iones calcio, al absorber y neutralizar los dcidos, :
permitieron una mayor capacidad de amortiguacion de los efectos de la lluvia dcida. Esto
explica por qué una contaminacion de 1,2 a 3,7 kg de azufre por hectdrea producia un efecto
devastador en Noruega, mientras que 30 - 60 kg de azufre por hectdrea producian sélo un
i efecto moderado en Alemania. Sin embargo, cincuenta afios mds tarde los efectos de la lluvia
dcida también se manifiestan en paises como Alemania, Francia y Polonia lo que muestra que
sus suelos han alcanzado su carga critica.” :

7 La llamada “carga critica” representa la cantidad méaxima de un determinado componente que puede ser aportado a un suelo, sin que se
produzcan efectos nocivos.



Los lagos mas susceptibles al dafio que provoca la llu-
via acida son los que tienen bajas concentraciones de
iones basicos, como HCO5™, ya que estos iones amor-
tiguan los cambios en el pH. Mas de 300 lagos en el
Estado de Nueva York ya no contienen peces, 140 la-
gos en Ontario, Canada, estan desprovistos de vida.
Arrastrados por el viento, los 6xidos de azufre y de
nitrégeno generados a centenares de kilometros pre-
cipitan como acidos sobre la superficie de estos lagos.

La lluvia acida afecta también los caracteres agrol6-
gicos del suelo. Cuando por efecto del aumento de la
acidez el pH del suelo cae por debajo de 4,5 el 6xido
de aluminio se solubiliza liberando Al** que es téxico
para los vegetales.

La lluvia acida corroe muchos metales y materiales de
construccidn. Por ejemplo, el marmol y la piedra cali-
za, cuyo constituyente principal es CaCO5, son facil-
mente atacados por la lluvia acida.

Las emisiones de gases contaminantes han concitado
la preocupacién de las autoridades de muchos paises

Efecto de la lluvia &cida sobre obje-
tos de marmol

Efecto de la lluvia acida sobre los
arboles de un bosque de Canada

y, desde mediados del siglo XX, se han comenzado a establecer normas para restringir la

emision de gases contaminantes.

Una de las primeras disposiciones para el control de las emisiones de contaminantes at-
mosféricos fue la Clean Air Act aprobada por el Congreso de los Estados Unidos en 1970,
con las enmiendas de 1977 y 1990. En ella se establecen restricciones para la emisién de
contaminantes atmosféricos segln las caracteristicas geograficas y las dimensiones del
area donde se emiten. Las areas se dividen en Clases I, I y Ill.

(1) Areas que exceden los 10.000 acres y son monumentos histéricos, dreas de recreacién nacional, refugios

para la vida salvaje, costas de lagos o de mar, etc
(2) Parques nacionales y reservas naturales que exceden los 10.000 acres
(3) Todas las demés areas

En esta norma se establecen restricciones para la emisidon de contaminantes a la vez que se
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le fueron dando a las plantas generadoras de dichos contaminantes diversos plazos para
que adecuen sus instalaciones a dicha norma. A partir del afilo 2000, todas las plantas ge-
neradoras de contaminantes atmosféricos deben estar encuadrados en la normativa de la
Clean Air Act.

En los dltimos afios se establecieron negociaciones en el seno del N.A.F.T.A. (North America
Free Trade Agreement) para uniformar las regulaciones sobre el control de emisiones para
los paises miembros. El gobierno canadiense considera que los limites impuestos a las emi-
siones para las areas de Clase Ill son demasiado altos, lo que hace que las emisiones de
las plantas en las zonas industriales del Norte de los Estados Unidos incrementen la lluvia
acida sobre los bosques del sur de Canada.

Muchos paises han tomado la Clean Air Act como modelo para establecer limitaciones a la
emisién de contaminantes atmosféricos.

En la Replblica Argentina esta vigente la Ley 20.284/73 que establece las normas para la
preservacion de los recursos del aire: fija parametros de calidad del aire, crea el registro ca-
tastral de fuentes contaminantes y establece sanciones. Pero hasta la fecha no ha sido re-
glamentada. Varias provincias y la Ciudad Auténoma de Buenos Aires han establecido nor-
mas de validez distrital para la emisién de contaminantes atmosféricos. Asi, por ejemplo,
en la Provincia de Buenos Aires esta vigente la Ley 5.965/58, que establece la proteccion
a las fuentes de provision, cursos y cuerpos receptores de agua y de la atmésfera. Prohibe
cualquier tipo de descarga de efluentes. La ley delega el poder de policia a los Municipios.
El Decreto 3.395/96 ha reglamentado la ley 5.965 para emisiones gaseosas. Establece
como limites maximos permitidos para la emisién de SO, las siguientes concentraciones:
0,080 mg/m? para la media aritmética anual, 0,365 mg/m?> para el promedio de periodos de
24 horasy 1,300 mg/m? para promedio de periodo de 3 horas.

En el afio 2004, la Legislatura de la Ciudad Auténoma de Buenos Aires, sanciond la ley 1.356
que regula la preservacion del recurso aire y la prevencién y control de la contaminacion
atmosféricay que modifica la Ordenanza N2 39.025/MCBA/83, que aprobé el Cédigo de Pre-
vencion de la Contaminacién Ambiental. Segin la Ordenanza 39.025, los limites maximos
admisibles de SO, en la atmdsfera eran 0,5 mg/m? como “concentracién admisible para
periodos cortos” (concentracién de contaminantes que no debera ser sobrepasada en pe-
riodos continuos de 20 minutos, por la cual pueda ser afectada la salud y los bienes de la
comunidad). Para la llamada “concentracion admisible para periodos largos” (concentracién
de contaminantes que no debera ser sobrepasada en periodos continuos de 24 horas, por
la cual pueda ser afectada la salud y los bienes de la comunidad) se reducia a 0,07 mg/m>.
En cambio, la ley 1.356 elevo los limites a los mismos valores que el Decreto 3.395/96 de
la Provincia de Buenos Aires. Estos valores son bastante superiores a los limites vigentes a
partir del 2000 establecidos por la Clean Air Act.

En elafio 2001, la Secretaria de Energia y Mineria, emitié la Resolucién SEyM 0108/2001 en
la que establece limites a los contaminantes gaseosos que generan las centrales termoeléc-



tricas. El limite superior para la emisién de SO, a través de las chimeneas es el mismo para
los diversos tipos de centrales de origen térmico®: 1.700 miligramos de SO, por metro cibi-
co normal. Este valor equivale a casi 600 ppmv que es bastante mayor que los estandares
de los paises industrializados.

Se han propuesto diversos métodos para reducir la emision de contaminantes atmosféri-
cos, pero su puesta en practica depende no sélo de la naturaleza de las materias primas
utilizadas, del proceso que las transforma y del porcentaje de reduccién de la emisién,
sino, en gran medida, de la incidencia del costo del sistema de reduccién de emisiones
en el costo total de la produccién y en la disposicién de los residuos resultantes del pro-
ceso de reduccion.

4.26. Métodos para reducir la emision de diéxido de azufre

Las fuentes que contaminan la atmésfera terrestre con SO, son varias. Los métodos para
disminuir estas emisiones dependen del proceso que las genera. En general, los métodos
empleados para reducir la emision de SO, se clasifican no sé6lo por sus caracteristicas pro-
pias, sino por la etapa del proceso industrial en que se aplican.

1) Reduccion del contenido de azufre en el combustible que se va a quemar.

En la mayoria de los casos, la emisién de SO, es directamente proporcional al contenido
en S del combustible, si bien en algunos combustibles sélidos una pequena proporcién de
azufre queda retenido en las cenizas.

El contenido de azufre en un combustible es variable y suele oscilar entre el 0,5% y el 10%.
Constrefidos por las disposiciones reglamentarias referentes a la emision de SO,, muchas
centrales térmicas que operan con carbén, se ven obligadas a importar carbén con bajo
contenido de azufre, en vez de emplear el carb6n de los yacimientos locales. Asi, por ejem-
plo, el carbdn del Reino Unido contiene, en promedio, 1,6% en peso de azufre. Para evitar
exceder de los limites impuestos por la Large Combustion Plants Directive de 1988, las
generadoras térmicas del Reino Unido importan carb6n que contiene 0,8 y 1,0% de azufre
de otras latitudes.

Se han propuesto varias formas de reducir la emision de SO, y SO; eliminando el azufre
del carbdn y del petréleo antes de quemarlos, algunas mediante distintos procedimientos
de lavado. Pero por los costos, las dificultades que presentan y el problema de las aguas
residuales estos procesos no han tenido, practicamente, aceptacion.

2) Remocion del azufre durante la combustion.

Durante la década de 1990 se han desarrollado varios métodos para eliminar el SO, durante
el proceso de combustion pero, hasta la fecha, son muy pocos los que han alcanzado apli-

8 Los limites para los NOx difieren segtn el tipo de central.
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cacion comercial. Los méas desarrollados son la combustién a lecho fluidificado (Fluidised
Bed Combustion, FBC) y el sistema de ciclo integrado de gasificacion combinada (Integrated
Gasification Combined Cycle, IGCC).

4.27. Combustion sobre lecho fluidizado

Este proceso involucra la combustiéon de carbén sobre un lecho de material inerte, como
arena, con aire soplado a grandes velocidades desde abajo del lecho. A medida que au-
menta la velocidad, las particulas individuales son forzadas a elevarse hasta alcanzar un
punto en que se mantienen suspendidas en la corriente aérea. En este estado, el lecho se
comporta como si fuera un liquido y puede ser descripto como “fluidizado”. En el lecho se
encuentran inmersos varios tubos por los que circula agua y que absorben el calor genera-
do en la combustién. El agua que circula por los tubos se convierte en vapory se usa para
hacer funcionar una turbina de vapor que genera electricidad. El movimiento fluidizado en
la camara de combustién genera una mayor eficiencia en la transferencia de calor al agua
contenida en los tubos, lo que hace que la temperatura de operacién sea menor que en un
sistema de combustidn tradicional. En este sistema, la emision de SO, puede ser controlada
adicionando un absorbente, como cal o caliza, que absorba todo el SO, a medida que se
libera del carbén y que retiene al SO, en las cenizas. El absorbente se retira regularmente.
La absorcion de calor en el lecho fluidizado disminuye las temperaturas de combustién, lo
que da lugar a una combustion eficiente a la vez que permite una mejor remocion de las
cenizas conteniendo el SO, absorbido.

La combustién sobre lecho fluido puede lograr remover un 80 - 90% del SO,, a la vez que re-
duce las emisiones de NOx. Las principales desventajas de este método son: en primer tér-
mino las grandes cantidades de absorbente requeridas (aproximadamente el doble, para
la misma cantidad de
S0,, que el método de Carbén  Absorbente Gas de combustion

Filtro de aire IT

desulfuracion FGD que
veremos mas adelante) )
L. Intercambiador .
y en segundo término Cenizas
las grandes cantidades
de material fuertemente
alcalino que se deposi- Agag
tan en los rellenos sani-

gas-aire Aire frio

e—

tarios. Mezclador e Vapor

Aire caliente

@ Lecho fluidificado
@ Reinyeccion
3 Tubos con agua

=
Cenizas + absorbentes

Figura 1.20. Esquema del proceso FBC




Actividades
Efectos de la lluvia acida.
Arme el aparato productor de SO, como se muestra en la figura.

Materiales

1 balén de 500 ml con un tap6n que tenga 2 perforaciones.
1 tubo de seguridad.

1 tubo acodado.

1 manguera de polietileno.

1 soporte universal.

1 agarradera con nuez.

1 agarradera con aro metalico.
1 tela metalica.

1 mechero.

2 frascos colectores de gas.

2 placas de vidrio.

1 pinza metalica.

Bisulfito de sodio en polvo.
Nitrato de sodio en polvo.
Acido sulfdrico diluido (1: 3).
Acido sulfdrico concentrado.
Tizas blancas.

En el baldn introduzca unos 15 g de NaHSO5. Tenga preparado 1 frasco colector para reco-
ger el gas que se desprenda. En ese frasco coloque 2 ml de agua y una tiza blanca. Agregue
al balén unos 30 ml de H,SO, diluido (1:3) y caliente la mezcla con llama baja. Inserte la
manguera en el frasco para que gas que se desprende desaloje el aire. Colocando una tira
himeda de papel de tornasol 1 cm por encima de la boca del frasco, el cambio de colorde la
tira le indicara que el frasco esta lleno de SO,. Apague el mechero y cubra el frasco con una
placa de vidrio. Al cabo de 5 minutos, retire la tiza y compare su aspecto con otra tiza que
no ha sufrido el ataque con SO,. Para comprobar que la tiza no s6lo es atacada por el SO,,
agregue un poco de vinagre sobre uno de los extremos de unatizay compare el aspecto con
la parte que no ha sido tratada con el vinagre. (Bajo la supervisién del profesor)

Coloque en el balon alrededorde 2 g de NaNO;. En el frasco colector coloque 2 ml de aguay
unatiza blanca. Agregue al balén unos 10 mlde H,SO, concentradoy caliente la mezcla con
llama baja. Inserte la manguera de polietileno en el frasco para que gas que se desprende
desaloje el aire. Al cabo de 2 minutos, apague el mechero, extraiga la tiza con una pinzay
compare su aspecto con otra tiza que no haya sido atacada.

Registre sus observaciones, anotando las ecuaciones correspondientes a las reacciones
gue se han producido.
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4.28. Ciclo combinado de gasificacion integrada

Mediante este sistema, el carbdn es triturado, molidoy comprimido con una mezcla de airey
vapor de agua. La alta temperatura transforma al combustible en gas de sintesis (syngas).

C+H,0 2 CO+H,

Durante el proceso de gasificacion del carbén (o de otros combustibles sélidos) la alta
temperatura hace que la mayor parte de los constituyentes del combustible que contienen
azufre se liberen como sulfuro de hidrégeno, mientras que un pequefio porcentaje forma
sulfuro de carbonilo (COS). Los valores de concentracion de esos gases acidos en el gas de
sintesis que se producen en el gasificador dependen, casi exclusivamente, del contenido
en azufre del combustible.

La mezcla resultante se expande a través de una turbina de gas para producir electricidad.
El calor liberado de la turbina de gas se transfiere a una turbina de vapor, la segunda etapa
del proceso a ciclo combinado, para producir nuevamente electricidad.

La remocién de los contaminantes del gas se efectia en una etapa previa a la combus-
tion y no después de la combustion. La separacion de compuestos con azufre antes de la
combustion tiene como ventaja que su remocién previene dafnos potenciales por corro-
sion de los materiales de diversos dispositivos del sistema. Otra ventaja radica en que
una concentracion relativamente alta de contaminantes en el gas de sintesis permite una
mayor eficiencia en su remocién que una concentracion relativamente baja en los gases
de combustién. La conversién de H,S a azufre (0 a H,SO,) es técnicamente mas sencillay
econémica que la captura de SO, en los gases de combustion, y su posterior conversién
en productos comerciales. Hay diversas variantes de este método, una de las cuales se
esquematiza en la figura 1.25.

Gas limpio
B Alaturbina de gas
Carb6n

Gas de sintesis

Molina
Agua abolas

Unidad de Separador
recuperacion de azufre
Luchada de calor GAS/SPECST1

de carbon
Lavador Gas acido

Rgcuper?rdor
; e azufre :l
Gasificador SFLEFTOX
{/l Gas de cola
Alaincineracion
Azufre
liquido

SE==N=—
U Descompresion

Recuperacion
Desecador = Agua de carbon

de escorias »
==>Vlapor a presion

Figura 1.21. Diagrama de flujo de la planta Louisiana Gasification Technology Incorporated (LGTI) que se
encuentra en el complejo de Dow Chemical en Plaquemine, Louisiana




La purificacién del gas de sintesis dentro del proceso global de produccion de gas combus-
tible permite reducir las emisiones de SO, en mas de un 99%.

4.29. Remocion del azufre después de la combustion Métodos FGD

La gran mayorfa de los procesos comerciales FGD se fundamentan sobre la naturaleza acida
del SO, y el uso sustancias alcalinas apropiadas que reaccionen con el SO, para separarlo
de los gases de combustion. Los materiales alcalinos mas comunes son las calizas (minera-
les que contienen mayoritariamente carbonato de calcio), la cal viva (Ca0) y la cal apagada
(Ca(OH),). De estos tres materiales, la caliza, por su abundancia, es el material mas barato.
A veces se incluyen en los procesos otros materiales como carbonato de sodio, carbonato
de magnesio y amoniaco.

Hay una amplia gama de procesos FGD en funcionamiento, que difieren segin los absor-
bentes utilizados, los subproductos que se forman, la eficiencia en la separacion de 6xidos
de azufre y el costo de instalacion y el costo por tonelada de SO, separada. En general, la
eleccion del proceso FGD para una planta se suele hacer dandole mayor importancia a las
consideraciones técnicas (grado de desulfuracion que el proceso puede ofrecer, flexibili-
dad, espacio fisico que ocupara la planta FGD y los riesgos técnicos) y a los aspectos econé-
micos (costo de instalacidn, costos operativos, costo de los absorbentes, gastos debidos a
la disposicion de residuos, etc).

Los procesos FGD himedos mas comunes son:
e Caliza - yeso.
e L avado con agua de mar.
e Depuracion con amoniaco.
e Wellman-Lord.

Los procesos FGD semisecos mas comunes son:

e Circulacion por lecho fluidizado.
e Spray seco.

Los procesos FGD secos mas comunes son:

® [nyeccidn del absorbente en el horno.
e Inyecci6én de bicarbonato de sodio.

4.30. Caliza - Yeso

En este proceso el gas de combustion es tratado con una lechada de caliza a fin de neu-
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tralizar el SO,. Una posterior oxidaciéon con aire provoca la formacion de sulfato de calcio
dihidratado (yeso). Las transformaciones quimicas se representan:

CaCO0, (s) + SO, (g) < CasS0,(s)
CaSO0; (s) + 20, +2 H,0 (I) & CaS0,.2H,0 (s)

La reaccion del alcali con el SO5 presente en los gases de combustion produce el respectivo
sulfato.

La reaccion entre el alcali y el SO, puede llevarse a cabo en una dispersién acuosa (proce-
sos FGD himedos) o sobre la superficie himeda del alcali sélido (procesos FGD “secos” y
“semisecos”).

En los procesos FGD himedos, el alcali (como solucién o, mas cominmente, como lecha-
da) entra en contacto en una torre de spray. El SO, se disuelve en el agua formando una
solucion diluida de acido que se neutraliza con el alcali presente. Los sulfitos y sulfatos
formados por neutralizacion precipitan de acuerdo con su solubilidad relativa. El sulfato de
calcio es relativamente insoluble y precipita rapidamente, mientras que las sales de sodio
y amonio son mucho mas solubles.

En los sistemas secos y semisecos el alcali sélido actda como “absorbente” y el contacto
con el SO, se efectla ya pulverizando el alcali sobre la corriente gaseosa o haciendo pasar
los gases de combustion a través de un lecho de alcali. En ambos casos, la reaccion de neu-
tralizacion forma los correspondientes sulfitos o sulfatos. Para que el proceso sea efectivo,
el sélido tiene que ser bien poroso y/o estar finamente dividido. En los procesos semisecos
se agrega agua a los gases de combustion, que forma una pelicula liquida sobre las particu-
las de alcali en la que se disuelve el SO, promoviendo la reaccion con el sélido.

Con mas de 30 anos de funcionamiento, es el método mas ampliamente usado en el mundo.
Hoy en dia, el proceso se disefia de modo de obtener un yeso de alta calidad que sirva para
producir paneles de yeso para construccion.

Hay diversos procesos de este tipo que difieren en la construcciény disposicion de los equi-
pos. Para fines ilustrativos, en la figura 1.26 se esquematiza una planta para la produccion
posterior de placas de yeso. La planta incluye una torre de spray con un recalentador rege-
nerativo rotatorio. La planta se ubica a la salida de un precipitador electrostatico (ESP) u
otro tipo de filtro, que captura la mayoria de los sé6lidos arrastrados por los gases de com-
bustion. Para plantas generadoras a partir de carbdn, la remocién de sélidos particulados
tiene que ser del orden del 99,5%.

Los gases de combustion provenientes del filtro pasan a través de una tuberia a un sopla-
dor para entrar a un intercambiador de calor gas/gas donde se enfrian. El gas caliente del
intercambiador ingresa a la torre de absorcion donde se mezcla con la lechada. Parte del
agua se evaporay el gas se enfria. El gas es depurado con la lechada de caliza que recircula



con lo que se separa la mayor parte del SO,. Los fabricantes de plantas FGD aseguran una
remocion de SO, superior al 95% en el absorbedor. Las plantas mas modernas separan el
98 -99% de SO,. Este proceso también remueve casi el 100 % del HCl presente en los gases
de combustién. En la parte superior del absorbedor, los gases pasan por un sistema que
separa las pequefas gotas de agua de la niebla. Los gases de combustion que salen del
absorbedor a temperaturas que dependen del tipo de combustible quemado (generalmen-
te 50 - 70 °C) pasan nuevamente por el intercambiador de calor, donde se calientan antes
de ser expulsados por la chimenea. La temperatura minima a la que deben escapar los
gases por las chimeneas esta, generalmente, regulada por disposiciones legales de los
paises donde se encuentran. Asi, por ejemplo, en el Reino Unido esa temperatura minima
es de 80 °C, pero en otros paises europeos es algo menor.

Venteo

By-pass

Tratamiento
de aguas
residuales

s
@ Intercambiador L=
Hidrociclones

Aci Descarga
Deposito
de caliza deagua

Molino Barros

Tanque de
lechada

Figura 1.22. Esquema de un proceso FGD de caliza/yeso. Adaptado de Flue Gas Desulphurisation (FGD)
Technologies. Department of Trade and Industry. U.K. Technology Status Report 012. March 2000

La mayoria de las plantas tienen un conducto by-pass que tiene un regulador de tiro, ge-
neralmente esta cerrado, que se abre en caso de emergencia para desviar los gases de
combustién que pasan a través de la planta FGD hacia la chimenea.

La lechada caliza/yeso es bombeada desde el sumidero del absorbedor hacia los cabezales
de spray en la parte superior del scrubber. A medida que la lechada cae en la torre entra
en contacto con la corriente ascendente de gases de combustidon. El SO, se disuelve en el
agua, se neutraliza por el alcali, con lo que se separa de la corriente gaseosa. El carbonato
de calcio de la caliza reacciona con el SO, y con el oxigeno (del aire) para producir final-
mente yeso, el que precipita de la solucién y se recoge por el sumidero. El HCl que puede
arrastrar el gas de combustion también se disuelve en el agua y reacciona con el carbonato
de calcio quedando en solucién como cloruro de calcio.

Continuamente, se bombea lechada de caliza al sumidero para mantener el pH requerido.
En muchas plantas, se muele en el lugar caliza triturada antes de preparar la lechada y se
bombea al sumidero del absorbedor. Si bien, debido al exceso de aire en el gas de combus-
tion, hay una oxidacién parcial espontanea en la dispersion liquida del sumidero, se insufla
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aire para oxidar a sulfato el bisulfito que pueda existir. La dispersion de yeso, contaminada
con alrededorde un 3% de caliza, se extrae del sumidero del absorbedor, se lava, concentra
y deshidrata y se almacena para luego ser enviada a la planta de paneles de yeso.

En el depurador, el HCl se separa de los gases de combustiéon como solucién de cloruro de
calcio. Las trazas de cenizas también se separan en el depurador. Estos sélidos particula-
dos y las impurezas que contiene la caliza se acumulan en la dispersion liquida, ya sea di-
sueltas como sales de metales o suspendidas como particulas de cuarzo. Se debe controlar
las concentraciones de esos contaminantes para asegurar el mantenimiento del nivel de
pureza requerido por el yeso, y que una concentracion alta de cloruros no inhiba el proceso
de desulfuracién. Para controlar las concentraciones de contaminantes, el sistema se purga
con agua que es agregada al absorbedor a través del sistema de eliminacién de nieblas. La
corriente de agua de purga se cierra cuando desborda el agua del sistema de hidrociclones
usados para espesar el yeso. La corriente de purga, que contiene tanto impurezas disueltas
como particulas muy finas en suspension, es enviada a una planta de tratamiento de aguas
residuales. Alli se le agrega cal para aumentar el pH y lograr que precipiten de la solucién
los metales pesados. El agua tratada se descarga en el lugar.

A pesar de la baja de los costos de instalacion, los procesos de caliza/yeso requieren de
una inversién de capital relativamente alta, significativamente mayor que otros procesos,
excepto la depuracién con amoniaco y los sistemas regenerativos. Son también mas com-
plejos que otros tipos de procesos. Sin embargo, tienen menor costo operativo que otros
basados sobre el uso de cal. Esto se debe a que la caliza es, normalmente, mucho mas
barata que la cal, y que el subproducto, yeso, puede ser comercializado en vez de tener que
insumir costos para su disposicion como residuo. Esto es particularmente importante para
plantas con un consumo de absorbente alto.

Para plantas que utilizan combustibles con un contenido en azufre relativamente alto, estos
procesos resultan mas econémicos debido a que pueden funcionar eficientemente durante
lapsos de tiempo mucho mayores que otros sistemas.

Se ha propuesto emplear ZnO como absorbente, ya que absorbe el SO, con mayor eficien-
cia que los absorbentes tradicionales, pero su costo, comparativamente alto, es su mayor
desventaja.

4.31. Lavado con agua de mar

El lavado con agua de mar emplea agua de mar filtrada para depurar los gases de combus-
tién. En este proceso se aprovecha la alcalinidad natural del agua de mar para neutralizar el
SO, presente en los gases de combustion. Después de la depuracidn, se insufla aire al agua
usada para reducir sudemanda quimica de oxigenoy su acidez, y se la descarga al mar. Esta
es una tecnologia relativamente nueva en lo que hace a desulfuracion de gases de combus-
tion de plantas generadoras de electricidad, aunque se viene aplicando desde hace unos
30 anos en aplicaciones industriales de pequena escala. Hay sélo dos proveedores de esta



tecnologia: Lurgi, Lentjes,
Babcock y Asean, Brown,
. i . Gas d

Bovery. En l'a figura 4.27 Gasde By-pass

se esquematiza el proceso 5 an -

gue utiliza la tecnologia de Regulador |y Regulador
detiro de tiro

Asean, Brown, Bovery. El intermno > externo

[

gas de combustion que ha

Venteo

[ intercambiador de calor

pasado por un precipitador -
electrostatico es impulsa- *

do por un soplador hacia la

planta de lavado con agua ;lg
de mar donde pasa a tra- Aireparaoxidacién-..n

vés de un ventilador que

aumenta su flujo antes de
entrar en el intercambiador

de calor gas/gas. El gas del Figura 1.23. Esquema del proceso de lavado con agua de mar. Adapta-
: : : do de Flue Gas Desulphurisation (FGD) Technologies. Department of
Intercamnpl r rin-

tercambiador de calo Trade and Industry. U.K. Technology Status Report 012. March 2000
gresa al absorbedor donde

se mezcla con el agua de mar que se encuentra a una temperatura menor. El gas de com-
bustién se satura con vapor de agua y se enfria. Este enfriamiento se debe a que el agua
de mar pasa directamente a través del depurador sin reciclarse como en otros procesos de
depuracién himeda. En el proceso de depuracién, el SO, reacciona con los componentes
del agua de mar que le confieren su alcalinidad. Los fabricantes afirman que en este proce-
so, en el absorbedor se elimina mas del 99% del SO, de los gases de combustién. Ademas,
se elimina practicamente el 100% del HCl presente en el gas de combustién. En la parte
superior del absorbedor hay un dispositivo eliminador de nieblas, donde se eliminan las
gotas de agua arrastradas por el gas. Al salir del absorbedor, el gas pasa nuevamente por
el intercambiador de calor, antes de ser impulsado a la chimenea. Debido a que los gases
de combustion salen del absorbedor a una temperatura que depende de la temperatura
del agua de mar, pero que es relativamente baja (15 - 40 °C), en algunos casos se requiere
de un dispositivo adicional de calentamiento. Esto no es necesario en plantas ubicadas en
zonas tropicales, por lo que la tecnologia de lavado con agua de mar se esta expandiendo
en esas zonas geograficas.

La principal ventaja del proceso de lavado con agua de mar radica en que, a diferencia de
otros procesos FGD, no requiere emplear absorbentes sélidos como reactivos. La desventa-
ja mas obvia es que su uso esta limitado a plantas ubicadas en costas marinas. El proceso
remueve hasta un 98% del SO, siempre que su concentracion en los gases de combustion
sea menor que 2,5 - 3,0%. Para alcanzar una eficiencia similar con gases que contienen
porcentajes mas elevados de SO, se requeriria cantidades mayores de agua de mar, lo que
aumentaria el costo de la inversién y los costos operativos.
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4.32. Depuracién con amoniaco

El proceso de depuracion del SO, con amoniaco o con sulfato de amonio opera de manera
similar al proceso de caliza/yeso, excepto que usa amoniaco acuoso como agente depura-
dor. El SO, de los gases de combustion reacciona con el amoniaco para formar sulfito de
amonio que, por oxidacion, da sulfato de amonio.

SO, +2 NH; +H,0 & (NH,), SO,
(NH,), SO3 + 120, 2 (NH,), SO,

La depuracion con amoniaco ha sido usada con intermitencias desde la década de 1950.
Si bien las plantas habian sido disenadas para eliminar el 93% del SO, de los gases de
combustién, sucesivas mejoras en la tecnologia permiten eliminar hasta el 99% del SO,. La
figura 1.28 esquematiza el procedimiento de depuracion. Los gases de combustién que han
pasado por el precipitador electrostatico pasan a través de un ventilador que incrementa su
flujo. El ventilador los impulsa alintercambiador de calor de donde salen a un prelavador. En
este dispositivo el gas toma contacto con una solucién de sulfato de amonio que esta recir-
culando. El gas se enfria y satura de vapor de agua. Al salir del prelavador, el gas saturado
pasa por un eliminador de nieblas e ingresa al absorbedor por el que fluye una solucién
subsaturada de sulfato de amonio que retiene el SO,. Por la parte superior del absorbedor
el gas atraviesa dos sistemas de eliminacion de nieblas que retienen las gotas de agua
suspendidas. La solucién acuosa que sale por la parte inferior del absorbedor se procesa
para obtener sulfato de amonio, un subproducto relativamente valioso por su uso como
fertilizante. Cuando los combustibles que se queman tienen un porcentaje alto de azufre,
la venta del sulfato de amo-
nio producido excede los Venteo
costos de operacion de la By pass

planta. Si bien la obtencién =
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de almacenar amoniaco Hidrociclon amoniaco
anhidro o sus soluciones Qe
acuosas concentradas, que

puede generar dificultades ,Cem"mga

en el planeamiento de las Vﬁ’"‘pa“ﬁd“

instalaciones. Otra de las ~Jmm] vesecador

ventajas que se pueden no-
jasq P Figura1.24.Esquema del proceso de depuracién con amoniaco. Adap-

tar en este método es que tado de Flue Gas Desulphurisation (FGD) Technologies. Department of
no hay descargas de aguas Trade and Industry. U.K. Technology Status Report 012. March 2000
residuales.



4.33. El Proceso Wellman-Lord

El proceso Wellman-Lord es un método de separacion del SO, de los gases de combustién
en el cual, el reactivo usado para la remocidn del SO, se regenera en una segunda etapa del
proceso y retorna a la primera etapa (la torre de absorcién) para su reutilizacién. En conse-
cuencia, el proceso no involucra un gran consumo de reactivos como en el caso del proceso
caliza/yeso u otros procesos FGD.

El proceso involucra la separacion himeda del SO, del gas de combustiéon mediante una
solucion acuosa de sulfito de sodio. Los subproductos tienen valor comercial y dependen
del disefio de la planta. Ellos pueden ser azufre elemental, acido sulftrico o SO, liquido.

El proceso Wellman-Lord ha sido instalado en mas de 40 plantas en Jap6n, los Estados
Unidos y Alemania.

El proceso consta de dos etapas principales:

1) absorcion: los gases de combustion, aln calientes, que han pasado por un precipitador
electrostatico son impulsados por un ventilador hacia un intercambiador de calor gas/gas.
En él, el gas que ingresa se enfriay es dirigido hacia un aparato de prelavado y absorcién
donde se separan los restos de las cenizas que pudiera haber arrastrado. El HCl, el HF y
el SO5 también son separados por formacidn de las respectivas sales de sodio. Esta eta-
pa es necesaria, ya que en caso contrario si el HCl ingresa al absorbedor principal iria
incrementando la concentracion de NaCl a expensas de la concentracion de NaHSO; lo
que interferiria con la reaccién de separacion del SO,. En el prelavador, el gas se satura
con vapor de agua y alcanza una temperatura de equilibrio. Luego ingresa al absorbedor
principal donde. por reaccion con la solucién acuosa de sulfito de sodio, el SO, se separa
como bisulfito de sodio.

Na,S0; + SO, + H,0 2 2 NaHSO,

La eficiencia de la separacion suele ser del 95 - 98%.

El gas de combustion sale por la parte superior del absorbedor donde hay un dispositivo
eliminador de nieblas que separa las pequefas gotas de agua que acompafan al gas. Una
vez seco, el gas pasa por el intercambiador de calor para elevar su temperatura a los niveles
requeridos para ser expulsado por la chimenea.

2) regeneracion: la solucion concentrada se recoge y pasa a un sistema de regeneracion
del sulfito. El bisulfito de sodio se trata con vapor en un evaporador - cristalizador para
liberar el sulfito. Los cristales de sulfito de sodio se separan, se disuelven con aguay la
solucidn se recircula a la torre de absorcion principal para reusarlo en la depuracién del
gas de combustion.

2NaHSO; 2 Na,S0; | + H,0+S0,1
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Una de las reacciones indeseadas en el proceso es la oxidacién del sulfito de sodio con el
oxigeno del aire presente en la corriente gaseosa.

Na,S0; + %2 0, — Na,SO0,

El sulfato de sodio debe ser purgado del sistema pues no puede convertirse en sulfito de
sodio en el proceso de regeneracion. Por eso se lo separa por cristalizacién, ya que al ser
menos soluble que las otras sales, precipita al evaporarse el agua.

Para evitar la formacion excesiva de sulfato de sodio se emplea acido etilendiamino tetra-
acético (EDTA) que actia como antioxidante, evitando en gran medida la oxidacion del sul-
fito de sodio.

Durante la regeneracion, se forman pequefias concentraciones de tiosulfato de sodio.
2Na,S05(aq) + 2NaHS0; (aq) — 2Na,S0, (aqg) + Na,S,05 (aq) + H,0
Esta es una reaccion autocatalitica. El tiosulfato también debe ser purgado.

Para reponer las pequefas concentraciones que se pierden en las reacciones indeseadas,
se agregan pequenas cantidades de carbonato de sodio o de hidréxido de sodio.

La corriente gaseosa, que contiene alrededor de 90% de SO, y 10% de agua, pasa por un
sistema de condensacion para eliminar el vapor de agua. El SO, se licua, se envia para la
planta de acido sulfdrico o se reduce a azufre elemental. Para cada producto se requiere una
planta diferente. Cada uno de los procesos de tratamiento del SO, ha sido bien estudiado
y es independiente del proceso Wellman-Lord. Si se reduce a azufre elemental, se requiere
el suministro de gas natural. La seleccion del producto final depende de diversos factores
que incluyen, entre otros, requerimientos del mercado, logistica para el almacenamiento y
transporte, disponibilidad de gas natural, y espacio fisico adecuado para su produccién.

Precipitador By-pass
(D)
Intercambiador

de calor Regulador de tiro

Venteo

Condensador

- Absorbedor
Cenizas

K
K

LYLY
K Cristalizador
=

Na,CO5 / NaOH —#~ L
Liquidos residuales <e— waaml
— Na,S0, (s)

Agua

EDTA—>
Na,CO3 / NaOH —»

Tanque Liquido regenerado

Figura 1.25. Esquema del proceso Wellman-Lord. Adaptado de Flue Gas Desulphurisation (FGD)
Technologies for Coal-fired Combustion Plants. Department of Trade and Industry, UK. March 2003




El proceso Wellman - Lord ofrece varias ventajas sobre los sistemas alternativos, la princi-
pal es que el absorbente se regenera durante el proceso y se recicla continuamente.

4.34, Circulacion sobre lecho fluidizado (CFB)

En este proceso, el gas de combustidn circula a presion a través de una mezcla densa de cal
viva, productos de reaccion y cenizas finamente pulverizadas que se mantienen suspendi-
das en la corriente gaseosa comportandose como si fuera un liquido.

El gas de combustion caliente, que pasa por un tubo venturi, ingresa al reactor CFB donde
atraviesa el lecho fluidizado que remueve hasta el 99% del SO, que transporta, todo el SO,

y el HCL. Las reacciones quimicas que tienen lugar son:

El apagado de la cal viva con cantidad estequiométrica de agua para formar hidréxido de
calcio como polvo seco.

Ca0 + H,0 — Ca(OH), (1)
El hidréxido de calcio es transportado neumaticamente al reactor CFB, ingresa por la parte
inferior y entra en contacto con el gas de combustion. En el reactor se pulveriza agua para
humidificary enfriar el gas de combustidon, lo que mejora el proceso de remocidn del SO,.
Se debe controlar la cantidad de agua que se agrega para que la temperatura del gas a la
salida del reactor esté unos 20 grados por debajo de la temperatura de saturacién adiaba-

tica del gas.

La cal apagada reacciona con los SOx para producir sulfitos y sulfatos hidratados.

Ca(OH), + SO, — CaS05.0,5H,0 + 0,5 H,0 )

Ca(OH), + SO, + 0,5 0, + H,0 — CaS0,.2H,0 (3)

Ca(OH), + SO, + H,0 — CaS0,.2H,0 )
La reaccion que predomina en este proceso es la (2). Una pequefia proporcién del hidréxido
de calcio reaccidn con el di6xido de carbono para formar carbonato de calcio.

Ca(OH), + CO, & CaC05+H,0 (5)

Todo el HCl que pueda estar presente en el gas de combustion reaccionara con el hidréxido
de calcio para formar el cloruro de calcio hexahidrato.
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Ca(OH), + 2HCl + 4 H,0 — CaCl,.6H,0 ©)

En la parte superior del reactor hay un dispositivo para eliminar nieblas que atrapa las
pequenas gotas de agua que pueden acompanar al gas ya exento de SOx y HCl. Este gas
contiene porcentajes apreciables de material particulado que es retenido en un dispositivo
para atrapar particulas sélidas. El resto de material sélido que el gas arrastra se separa en
un precipitador electrostatico o en un filtro de fabricay se impulsa por un ventilador hacia
la chimenea.

Por la parte inferior del reactor se extraen los subproductos sélidos, que conjuntamente con
los sélidos recogidos por el precipitador, se envian a un silo.

El proceso de circulacion sobre lecho fluidizado logra una muy alta eficiencia en la remo-
cién del SO,, alin con una concentracién muy alta de SO, en el gas de combustién. Asi, por
ejemplo, una planta

Filtro de fabrica o

de Alemania lOgra re- Reactor CFB precipitador electrostatico
mover el 97% de SO, =
Gasd
que entra al proceso com?Jsusteién
con una concentracion HHHE  Reciclado
de 13.000 mg/m>N. Al-

gunas plantas con me-
nor pOrcenta]e de Soz Silo de almacenaje de cal
en el gas de entrada

¢
Agua

logran remover mas !
del 99%.
Alimentacion
Soplante decal Residuos
Soplante Soplante secos

Figura 1.26. Esquema del proceso de circulacién sobre lecho fluidizado.
Adaptado de Flue Gas Desulphurisation (FGD) Technologies. Department
of Trade and Industry. U.K. Technology Status Report 012. March 2000

4.35. Proceso a spray seco

El proceso a spray seco, es uno de los procesos FGD que mas se emplean. En este proce-
so se inyecta una lechada concentrada de cal apagada en el gas de combustion para que
reaccione con sustancias acidas, SO,, SO5, HCl, y las separe del gas. Los productos finales
forman una mezcla seca de las respectivas sales de calcio.

El dispositivo principal de una planta a spray seco lo constituye el desecador pulveriza-
dor, del cual hay una gran variedad de disefios. A élingresa el gas de combustidn caliente
donde entra en contacto con una dispersion muy fina de cal y otros subproductos prove-
nientes de un rociador-pulverizador que gira a alta velocidad. Este contacto remueve mas
del 95% del SO, y la casi totalidad del SO5 y el HCl presentes en el gas de combustion. Del
reactor, el gas es llevado a un filtro o un precipitador electrostatico antes de serimpulsa-



do hacia la chimenea.

El material absorbente de partida es, generalmente, la cal viva. Esta es apagada en planta
con exceso de agua para producir una lechada concentrada de cal. Esta lechada se mezcla
con los subproductos del proceso antes de ser bombeada al atomizador rotatorio. El agua
de la lechada se vaporiza en contacto con el gas de combustion caliente, mejorando asi la
remocién del SO, y de los sélidos particulados. La cantidad de agua se controla de modo
tal que la temperatura en el reactor esté unos 20 grados por debajo de la temperatura de
saturacion adiabatica del gas. Asi, si el combustible que se quema es carb6n bituminoso
se trata de mantener la temperatura a 70 - 75 °C. Las reacciones quimicas que tienen
lugar son:

La hidratacién del 6xido de calcio forma la lechada de cal apagada.

Ca0 + H,0 — Ca(OH), (1)
Cuando las gotas de la lechada entran en contacto con el gas de combustién se vaporizan,
los SOx se disuelven en el vapor de aguay reaccionan con el hidréxido de calcio para formar
sulfito de calcio hemihidratado y yeso.

Ca(OH), + SO, — CaS05.0,5H,0 + 0,5H,0  (2)

Ca(OH), + SO + H,0 — CaS0,.2H,0 3)

Estas son las principales reacciones que ocurren. No obstante, también tienen lugar las
siguientes reacciones:

Una fraccion del sulfito de calcio se oxida con el oxigeno presente en el gas para formar
sulfato de calcio dihidrato.

CaS0,.0,5H,0 + 0,5 0, + H,0 — CaS0,.2H,0 (4)

Todo el HCl presente en el gas reacciona con el hidréxido de calcio para formar cloruro de
calcio hexahidrato.

Ca(OH), + 2HCl + 4 H,0 — CaCl,.6H,0 (5)

La presencia de cloro en el combustible (o de cloruros en el agua del proceso) mejora tanto
la remoci6én del SO, como la separacion del polvo. Parece que esto se debe a la formacion
de cloruro de calcio que, siendo higroscépico, ayuda a mantener una alta humedad sobre
las particulas de absorbente. Esa humedad alta facilita el contacto de las particulas con el
gas, a la vez que mejora la velocidad de reaccion del SO, con el hidréxido de calcio.

Los subproductos sélidos del proceso, incluyendo los sélidos particulados que arrastra el
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gas de combustién, son trans-
Desecador Filtro de fabrica o
portados desde el fondo del pulvenza% precipitador electro Venteo

precipitador a un silo antes de /ﬁ\
ser despachados. =]
Gas caliente \/ YYY

Existe otro proceso similar lla- Soplante
mado “Duct spray-dry” que di- Silo de residuos
fiere del que acabamos de rese- 5“03“3' : ]
nar en que se omite el rociador l"g“a 3
rotatorio y la lechada de cal se
rocia directamente desde la par-

. Soplante Apagado de la cal
te superior del reactor. Soplante Alimentacién de

lechada de cal

Figura 1.27. Esquema del proceso a spray seco. Adaptado de

1A - Flue Gas Desulphurisation (FGD) Technologies. Department
4°36' |nyeCC|0n del ab of Trade and Industry. U.K. Technology Status Report 012.
sorbente en el horno March 2000

La inyeccion de absorbente en el horno es uno de los procesos FGD secos mas comunes.
Este proceso se ha desarrollado para grados de desulfuracién moderadosy tiene como ven-
taja su bajo costo de capital. Como su nombre lo indica, involucra la inyeccién de hidréxido
de calcio en la cavidad del horno para absorber el SO,. El absorbente gastado se extrae con
los sélidos particulados en un precipitador electrostatico o en un filtro de fabrica. El mate-
rial, asi extraido, es una mezcla de cenizas y compuestos de calcio.

El proceso fue investigado en la década de 1950 y modificado en la década de 1970. Uno
de los paises donde mas se aplica es Polonia. Consiste en introducir en el horno, mediante
soplantes, hidroxido de calcio. El hidroxido de calcio se prepara agregando la cantidad es-
tequiométrica de agua a la cal viva para que el producto esté seco. La entrada se ubica de
modo que el absorbente caiga sobre los quemadores. Esto remueve hasta el 70% del SO,
del gas de combustion. El gas asi depurado pasa a través de un calentador de aire hacia
un precipitador electrostatico y es impulsado por un ventilador hacia la chimenea. Antes de
ingresar al precipitador, el gas de combustion se humidifica para facilitar la extraccion del
polvo. El caudal de agua se regula de modo de mantener una temperatura 30 grados menor
que la correspondiente a la saturacién adiabatica del gas. Asi, por ejemplo, cuando se que-
ma carbdn bituminoso la temperatura del gas himedo debe ser 75 - 80 °C. Como a estas
temperaturas el gas no esta saturado con vapor de agua, no se requiere un calentamiento
adicional antes del venteo.

Las reacciones quimicas que ocurren durante este proceso son:

la hidratacion de la materia prima, 6xido de calcio con cantidad estequiométrica de agua
para producir hidréxido de calcio como polvo seco.



Ca0 + H,0 & Ca(0H), @)

Cuando se inyecta el hidréxido de calcio sobre los quemadores, donde la temperatura ron-
da los 1.100 °C, se produce la descomposicién del hidréxido de calcio.

Ca(OH), < Ca0+H,0 )

El SOx presente en el gas de combustién reacciona con el 6xido de calcio y el oxigeno del
aire insuflado produciendo sulfato de calcio anhidro.

Ca0+S0,+v% 0, — CaSoO, (3)

Ca0 +S0;— CaSoO, (4)
Por las condiciones imperantes en el horno, la formacién de sulfito de calcio es escasa o nula.
Cuando las particulas sélidas atraviesan las zonas mas frias del conducto de los gases de
combustion, parte del 6xido de calcio que no ha sido usado reacciona con el diéxido de
carbono para formar carbonato de calcio.

Ca0 + CO, 2 CaCO, (5)

En la seccion de humidificacién, parte del sulfato de calcio y parte del 6xido de calcio se
“hidratan”.

CaSO,+2H,0 & CaS0,.2H,0 6)

Ca0 +H,0 2 Ca(0H), )
En el horno, el HCl presente en el gas de combustién forma cloruro de calcio anhidro.

2 HCl + Ca0 — CacCl, ®
El cloruro de calcio anhidro, se hidrata en la seccion de humidificacion.

CaCl, + 6 H,0 &2 CaCl, .6H,0 )
No6tese que: en el proceso, la cal se apaga antes de entrar al horno, reaccion (1), y luego se
descompone en el horno, reaccion (2). La razdén de efectuar este proceso, en lugar de inyec-
tar directamente CaO en el horno, es lograr que en el horno se formen particulas porosas de
Ca0, que es el absorbente activo, mientras que el Ca(OH), no lo es. Elrango de temperaturas
al cual el Ca0 es efectivo como absorbente del SO, producido en la combustién de carb6n

es 870-1.200 °C. En ese rango, la reaccion predominante es la (3). Atemperaturas mas ba-
jas que el limite inferior la velocidad de la reaccion (3) es tan baja, que buena parte del SO,
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no es absorbida. A tempera-
turas mayores de 1.200 °C,
comienza la descomposicion
del sulfato de calcio. Ade-
mas, se debe ubicar el punto
de inyeccion del Ca(OH), de
modo de evitar que por una
temperatura demasiada alta,
comience la sinterizacién del
6xido de calcio, lo que reduce
su capacidad de absorcion.

La naturaleza fuertemente
alcalina del Ca(OH), puede
formar escorias sobre las pa-
redes del horno y de los con-
ductos del gas que dificulten
latransmision de caloratravés
de las paredes. Por ello se re-

Caldera

Precipitador electrostatico

Soplante Silo de

Compresor residuos

de aire Agua para humectacion .
Residuos secos

[

!Ag CaloM),

Alimentador
Soplante de Ca0

Soplante Soplante

Figura 1.28. Esquema del proceso de inyeccidn del absorbente
en el horno. Adaptado de Flue Gas Desulphurisation (FGD) Te-
chnologies. Department of Trade and Industry. U.K. Technology
Status Report 012. March 2000

quieren varios soplantes para la remocién de esas particulas.

Si bien este proceso es uno de los que tienen menor costo de instalacién, su costo de ope-
racién es bastante mas alto que el de otros procesos debido a la poca eficiencia en el uso
de absorbente. Este no puede separarse de las cenizas, por lo que toda la mezcla debe ser

desechada.

4.37. Proceso de inyeccién de bicarbonato de sodio

Este proceso involucra la in-
yeccion directa de bicarbo-
nato anhidro en el conducto
de los gases de combustion
después de que estos pasan
por el precalentador de aire.
El bicarbonato de sodio reac-
ciona con todo compuesto de
caracter acido, lo que permi-
te separar SOxy HCl como las
respectivas sales. Los pro-
ductos finales son mezclas
de diversas sales de sodio y
cenizas.

Precipitador electrostatico Venteo

NaHCO3

} ‘ y Y
!);:nte " !
Descarga de

Soplante Soplante residuos secos

Figura 1.29. Esquema del proceso de inyeccién de bicarbonato
de sodio




Este proceso es apropiado para aquellas aplicaciones en las que se requiere un moderado
grado de desulfuracién con bajo costo de capital, si bien debe notarse que el reactivo en si, el
bicarbonato de sodio, es relativamente caro.

El bicarbonato de sodio, como polvo muy fino, es inyectado neumaticamente en la corriente
de los gases de combustidn con lo que se separa hasta el 70% del SO, presente. También
se elimina buena parte del SO5 y HCl, luego la corriente gaseosa es llevada a un precipita-
dor electrostatico o a un filtro de fabrica, donde se atrapan los sélidos particulados y las
cenizas volantes. Finalmente, un ventilador en el conducto de los gases los impulsa al am-
biente a través de la chimenea. En este proceso no se requiere la inyeccién de agua. Al no
enfriarse, el gas de combustién no requiere ser recalentado antes de salir por la chimenea.
Las reacciones quimicas que ocurren durante este proceso son:

La descomposicion del bicarbonato al intercambiar calor con los gases de combustion.
2 NaHCO; & Na,CO;+H,0+C0O, (1)
El carbonato de sodio reacciona con el SO, y el oxigeno presentes en el gas de combustidn.
Na,CO5 + SO, + %2 0, — Na,S0, + CO, (2)

Si se inyecta directamente carbonato de sodio, la eficiencia en la separacion del SO, es me-
nor. Esto se debe, probablemente, a que la descomposicion del bicarbonato en el conducto
de los gases da lugar a un carbonato con mayor superficie especifica.

Este proceso se aplica en varias centrales de carb6n de los Estados Unidos cuyas potencias
eléctricas de salida van de los 85 a los 575 MW,. En el Reino Unido se aplica en una central
de 1.200 MW.,.

4.38. Sistemas que separan SOxy NOx

En los gases de combustién suelen estar presentes también 6xidos de nitr6geno. Dadas
las regulaciones sobre el control de emisiones, es altamente deseable eliminar los SOx y
los NOx en un solo proceso. Sin embargo, si bien ambos son componentes acidos y, por lo
tanto, capaces de reaccionar con una gran variedad de materiales alcalinos se presentan
diversas dificultades técnicas que hacen que ambos tipos de contaminantes se separen por
procesos separados. En los Gltimos anos se han propuesto varios métodos para separar
SOx y NOx en un mismo proceso, de los cuales el llamado SNOX®, desarrollado por Haldor
Topsoe ha demostrado, a escala industrial, ser aplicable con éxito para la reduccién de
estos contaminantes.

El proceso SNOX® involucra la reduccidn catalitica del NOx, en presencia de amoniaco se-
guida por una oxidacion catalitica de SO, a SO5.
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El gas de combustién pasa a través de un eficiente filtro de fabrica o de un precipitador
electrostatico e ingresa a un intercambiador de calor rotatorio. Al mismo intercambiador in-
gresa gas de combustidn proveniente del convertidor catalitico de SO,. Los gases calientes
entran en un convertidor catalitico de 6xidos de nitrogeno DENOX® donde, al reaccionar con
amoniaco, los 6xidos de nitrégeno se reducen a nitrogeno. La mezcla gaseosa que sale de
este convertidor es precalentada en un quemador e ingresa al convertidor de SO;, donde el
SO, se oxida cataliticamente a SO5. Luego de pasar nuevamente por el intercambiador de
calor rotatorio, los gases que contienen SO5 pasan a través de un novedoso sistema WSA?
de condensador de tubos de vidrio en el cual el SO5 reacciona con agua formando acido sul-
farico vapor para luego condensarse formando acido sulfdrico liquido concentrado. El calor
de reaccién se aprovecha haciendo circular aire a través del condensador. El aire caliente se
utiliza en parte para precalentar el gas de combustion que sale de la caldera e ingresa aln
caliente en el proceso de combustion del carbén.

El proceso completa, practicamente, la separacion de todas las particulas sélidas de la
corriente gaseosa, ya sea porque las captura el catalizador o en la etapa de formacion del
acido sulfdrico.

) Intercambiador gas/gas
Aire

Precipitador ||

—_—
Gasde - Plantas anteriores
combustion s N

Derivador de

corriente gaseosa
Quemador

Plantas nuevas

Aire caliente Torre WSA

-

—

Gas de combustién " Q Aire

~— H2504
Calentador de gas Colector

g_ ' de acido

Reactor
NH; catalitico

Aire caliente e=—==> S0, Depbsito

Gas natural=—=—=> — deH,S0,
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Figura 1.30. Esquema del proceso SNOX®

En una prueba en la central termoeléctrica de la Edison ubicada en Niles, Ohio (USA) que
funcioné con un carbén bituminoso que contenia 2,9% de azufre, el proceso SNOX® operd
con una eficiencia de separacién de SO, superior al 95% reduciendo la emisién de SO, a
alrededor de 0,25 1b/106 Btu, muy por debajo del limite establecido para la Fase Il de las

2 WSA: Wet Sulfuric Acid.



Clean Air Act Amendments (1,2 lb/10° Btu). La concentracién del acido sulfirico producido
fue de 94,7% superior al 93,2% de los estandares. El acido cumpli6 con todas las especifi-
caciones técnicas del Gobierno de los EE.UU. La concentracién de NOx emitido a través de
la chimenea fue inferior a 0,10 |b/10¢ Btu (eficiencia del 98,5%) valor considerablemente
inferior a las disposiciones de la Fase Il de la Clean Air Act Amendments (0,86 lb/10° Btu).
Hay centrales térmicas operando con el proceso SNOX® en Dinamarca, Italia, Repdblica Che-
ca, Japoén y los EE. UU. En este dltimo pais se ha instalado bajo el Clean Coal Technology
Demonstration Program del Departamento de Energia (USDOE).

Alo largo de estas secciones, vimos un panorama de los principales métodos para reducir la
emision de SOx a la atmoésfera. Si bien se han ido estableciendo legislaciones cada vez mas
rigurosas para el control de emisiones y se han intensificado los esfuerzos para mejorar la
tecnologia que preserve un aire mas limpio, alin hoy la emisién de SOx supera las treinta
millones de toneladas anuales, con el consiguiente efecto devastador sobre el ambiente y
la salud de la poblacidn. Centrales térmicas, destilerias de combustibles liquidos y sélidos,
vehiculos que funcionan con gas oil o con fuel oil, la industria minera, las industrias que
usan el azufre como materia prima, contribuyen, en mayor o menor medida, a la polucién
ambiental. Solo con el esfuerzo mancomunado de gobiernos, industrias y la poblacién po-
dra mitigarse la contaminacién ambiental.

4.38.1. Principales aplicaciones del acido sulfdrico

Alrededor del 60% del acido sulfarico que se produce en el mundo se emplea para elabo-
rar fertilizantes fosfatados a través del acido fosférico, que es un producto intermedio. En
estos procesos se hace reaccionar acido sulftrico con materiales que contengan fosfatos
obteniéndose diversos productos, como el superfosfato simple, que contiene fosfato mono-
calcicoy sulfato de calcio, y el superfosfato triple, que contiene 45 - 50% de P,0; que es un
material practicamente exento de sulfato de calcio. En este caso la acidificacién del material
fosfatico se realiza con acido fosférico. No obstante, el sulfato de calcio cumple una funcién
no despreciable en el abonado del suelo.

{ ¢Sabia Ud que...

la industria de los fertilizantes nace en 1842, cuando el industrial
i inglés Sir John Benet Lawes, patentd el primer método para so-
lubilizar con dcido sulfdrico el fosfato de calcio obtenido de los
: huesos?

La produccion industrial de este fertilizante, el primer superfos-
fato, comenzé en Deptford en 1843. Con Henry Gilbert, un quimi-
: co especializado en agricultura, Lawes fundé ese mismo afio el SirJohn Benet Lawes
: Rothamstead Laboratory (que luego seria la Estacién Experimental (1814 - 1900)
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: Rothamstead) donde se hicieron gran cantidad de trabajos experimentales sobre el creci-
: miento de las plantas y la accion de los fertilizantes sobre su crecimiento.

4.38.2. Produccién de acido fosforico

En la fabricacién del acido fosférico se utilizan diversas materias primas. En algunos casos,
se obtiene a partir del fésforo elemental. Este proceso es caro porque requiere una reduc-
cién de una fluorapatita, por ejemplo, 3Ca5(P0O,) ,.CaF, con coque en presencia de silice.

2 [3Ca;(PO,),.CaF,] + 18 Si0, + 30 C — 18 CaSiO; + 2 CaF, + 3 P, + 30 CO

La reduccion se lleva a cabo en hornos eléctricos a temperaturas del orden de los 1.500 °C.
El fésforo volatil se separay se oxida con aire dando P,05. Una reaccién posterior con agua
forma el acido fosférico.

P,0, +3 H,0 2 2H,PO,

El acido fosférico obtenido de esta manera se llama “acido fosférico térmico”. Tiene un
costo de energia muy elevado. Para ciertos usos (elaboracion de detergentes, pastas den-
tifricas, productos farmacéuticos, bebidas gaseosas, acidulante de alimentos, etc.) s6lo
esta permitido el uso de acido fosférico “térmico” porque no contiene los contaminantes
usuales (fluoruros, compuestos de cadmio, de mercurio, de arsénico, de cobre, de plomo,
etc.) que suele tener el acido fosfdrico producido a partir de rocas fosféricas.

Existen algunas plantas que elaboran acido fosférico a partir de huesos del ganado. Luego
de separar la grasa con solventes, se extraen las proteinas que dan la llamada gelatina de
huesos y la cola. El residuo que queda de estas operaciones contiene 30 - 35% de P,05y
1% de nitrégeno. Una vez seco, se muele para transformarlo en “superfosfato calcico”. Esta
materia prima se puede utilizar para obtener acido fosférico por reaccién con acidos.

Los métodos que mas se usan emplean minerales de fésforo que son descompuestos por
accion de acidos. Estos tipos de métodos, y los que se obtienen a partir de huesos, de de-
nominan “hdmedos”. Los procesos himedos se diferencian seg(n si el acido usado sea ni-
trico, clorhidrico o sulfdrico. De estos tres, el acido sulfirico es el que produce la sal menos
soluble y mas facil de separar del acido fosférico.

Hay tres tipos de procesos himedos que emplean acido sulfdrico. Ellos se distinguen por la
forma en que se obtiene el principal subproducto: sulfato de calcio. El sulfato de calcio pue-
de obtenerse como anhidrita, como hemihidrato o como dihidrato. A su vez, los procesos se
clasifican segln se obtengan los productos finales: en una o en varias etapas.



Los procesos mas comunes son:

¢ Proceso “dihidrato”.

® Proceso “hemihidrato”.

® Proceso “di-hemihidrato” (en dos etapas).

® Proceso “hemi-di-hidrato” (en una sola etapa).
® Proceso “hemi-di-hidrato” (en dos etapas).

Para un mismo tipo de proceso, la tecnologia difiere segln las diferentes clases de rocas
fosféricasy la forma de disponer del yeso producido. En cambio, el almacenamiento y trans-
porte del acido fosférico es el mismo para todos los métodos de produccién.

Hoy en dia, la fuente mas importante para la obtencion de acido fosférico son las apatitas
(hidroxiapatita (Cas[(OH)|(PO,)5], carbonato-hidroxiapatita (Cas[(OH,0)|(P0,CO5);], etc.)
y las fluorapatitas (fluorapatita Ca;y(PO,) ((F,OH),, fluorcafita (Ca, Sr, Ce, Na);[F|(PO,)],
francolita Ca;,(F,0H),,,(PO,) (.4(CO5),, etc.) siendo estas dltimas mas abundantes que las
apatitas. Las fluorapatitas predominan en las rocas igneas, mientras que otros compuestos
de fosforo predominan en las rocas sedimentarias. En los depésitos sedimentarios se en-
cuentran minerales y rocas derivados de la metamorfosis de animales vy, por lo tanto, con-
tienen también productos organicos. En los estratos de esos depédsitos sedimentarios, los
materiales que contienen fosfatos se encuentran asociados con otras sustancias de origen
mineral con los que se suelen combinar en distintas proporciones, por lo que los fosfatos
de esos yacimientos tienen composiciones diferentes, alin proviniendo de la misma fuente.

El porcentaje de fosfatos en la roca varia entre el 73 y el 85%. En esos fosfatos, el porcentaje de
P,0; oscila entre el 33,4% (por ejemplo en Khouribga, Marruecos) y 36,8% (Senegal). El fldor
presente en los fosfatos varia entre 2,2% (Phalaborwam, South Africa) y el 4,0 (Florida, USA).

En 1998, la US Geological Survey estim6 que las reservas mundiales de rocas fosféricas
(explotables econ6micamente en las condiciones actuales) son de 11.000 millones de to-
neladas, con una reserva de base que podria aprovecharse en un futuro) de alrededor de
33.000 millones de toneladas. La mayor parte de esas reservas se encuentra en Marruecos.
Sus reservas explotables son de 5.900 millones de toneladas y tiene reservas de base del
orden de los 21.000 millones de toneladas.

En la Repiblica Argentina hay unos dieciocho depésitos de rocas fosfaticas, tanto de apati-
tas (como en la mina Aguilar (Jujuy), en los Nevados de Palermo (El quemado, Salta), en San
Francisco de los Andes (San Juan), en Los Condores (Concaran, San Luis)) y de fluorapatitas
(como los de Cerro Blanco, en las proximidades de Tanti (Cérdoba)). El bajo contenido en
P,0; y el hecho de estar localizados lejos de las principales areas de consumo han desa-
lentado la produccion local de superfosfatos por lo que a la fecha todos los fertilizantes
fosfatados se importan. Sin embargo, entre marzo y abril de 2006 la compaifia Bunge Ar-
gentina comenz6 a construir una planta para la produccion de superfosfatos en el predio
de su nuevo puerto de Ramallo, inaugurado en septiembre de 2005. También, la compaiia
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Mosaic, de Cargill, esta construyendo en el puerto General San Martin (San Lorenzo; Santa
Fé) una planta para la produccion de superfosfato simple.

El fosfato tricalcico es tan poco soluble en agua, que es totalmente indtil para emplearlo
como fertilizante, Por ello, las rocas fosforicas se tratan con acido a los efectos de obtener
productos solubles. De acuerdo con la relacion entre las concentraciones de acidoy P,0; se
obtienen diversos productos, seglin el orden creciente de esa relacion se obtiene:

Ca;(PO,), [3Ca0, P,04] fosfato tricalcico
Ca(HPO,) [2Ca0, P,0., H,0] fosfato dicalcico
Ca(H,P0O,), [Cao, P,0s, 2 H,0] fosfato monocalcico
H,PO, [P,0s, 3 H,0] acido fosforico

El fldor presente en la roca da HF.

De los cuatro productos listados, sélo los dos Gltimos son lo suficientemente solubles para
tener aplicacion como fertilizante. Si bien se ha ensayado fertilizar con soluciones diluidas
de acido fosférico, este acido se emplea para obtener fosfato monocalcico de alta concen-
tracion. Por lo que nos referiremos primero a los métodos de obtencion de acido fosférico.

La quimica de los procesos hiimedos para obtener acido fosforico es muy sencilla. El fosfato
tricalcico de la roca fosférica reacciona con el acido sulfiirico concentrado para dar acido
fosférico y sulfato de calcio.

Ca;(PO,), +3 H,S0, &2 2H;P0O, + 3 CaSO,
Usualmente, el sulfato de calcio insoluble se separa de la solucién por filtracion.

La reaccion de la roca fosférica se autolimita debido a que el sulfato de calcio precipita for-
mando una capa muy fina sobre la superficie de las particulas de la roca. Para reducir este
problema a un minimo, se hace recircular el acido fosférico sobre la roca fosférica para con-
vertir el porcentaje maximo posible de fosfato tricalcico del mineral en fosfato monocalcico,
que es soluble, y precipitar el sulfato de calcio con acido sulfdrico.

Ca3(PO4)2 + 4 H3PO4 : 3 Ca(H2P04)2
3 Ca(H,P0,), + 3H,50, = 3 CaS0, + 6 H;PO,

El sulfato de calcio se obtiene en varias formas cristalinas que dependen de las condiciones
de temperatura, de la concentracion de P,0, y de la concentracion de sulfato libre.

Las condiciones de operacion se eligen de modo tal que el sulfato de calcio precipite
como dihidrato o como hemihidrato. En el primer caso, la temperatura de trabajo es de
70 - 80 °Cy el producto contiene 26 - 32% de P,0.. Para que el sulfato de calcio se forme



como hemihidrato la temperatura del proceso es mayor, 90- 110 °Cy el producto contiene
40 - 520/0 de P205.

La roca fosférica contiene muchas impurezas de naturalezay proporciones variables (U;0g,
As, Cd, Cr, Cu, Hg, Ni, Pb, Zn, tierras raras, etc,) cuyos efectos nocivos pueden manifestarse
durante la reaccién, aunque en la mayoria de los casos dificultan la operacidn de filtracion
y alteran las propiedades del producto acido.

El fldor es un elemento que esta presente en la mayoria de las rocas fosféricas. Su con-
centracion oscila entre el 2 y el 4%. Durante el proceso de conversion a acido fosférico,
se transforma en fluoruro de hidrégeno, pero debido a la presencia de silice en la ganga
se convierte en acido hexafluorosilicico H,SiF,. La presencia en la ganga de otros elemen-
tos, como el magnesio o el aluminio, provoca la formacién de otros compuestos (MgSiF,
H;AlF,). Una fraccién de los compuestos de flior, que depende de las condiciones operati-
vas, se desprende como vapory el resto queda disuelto en el medio acido. Seg(n la natu-
raleza de las impurezas presentes, una parte de los compuestos de flior que no escapan
como vapor precipita rapidamente y se separa en la operacién de filtrado, mientras que el
resto contribuye a la formacién de los fangos en el producto acido. Luego del filtrado, al
concentrar el producto acido, se vaporizan otros compuestos volatiles de fldor.

4.38.3. El proceso dihidrato

El proceso dihidrato es el mas difundido en el mundo ya que ofrece, entre otras, las siguien-
tes ventajas:

¢ no hay limitaciones debido a la calidad de las rocas fosfaticas;

® opera a temperaturas relativamente bajas;

e la puesta en marchay la parada de produccién son relativamente sencillas;

¢ se pueden emplear rocas hiimedas con en consiguiente ahorro de costos de desecacion.

Estas ventajas compen- Residuos Al sistema de vaci
sistema de vacio

san los costos compara- ¢ Roca ‘ gaseosos

) osforica

tivamente mayores de- Condensador

bido al mayor consumo
de energia durante la

L Enfriador

etapa de concentracion de flash o
yla pérdidade 4 - 6% de 2
P,0. debido a la cocris- Separador

Lo venturi H-PO
talizacion con sulfato 374
de calcio. Tanque de Lo | Sistema de 26-32% P,05
El producto obtenido ataque filtracion
contiene 26 - 32% de Tanque de CaS0, . 2H,0
P,0s. estacionamiento

Figura 2.1. Esquema del proceso dihidrato
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El proceso dihidrato comprende cuatro etapas: molienda, reaccion, filtracién y concentracion.

Molienda: algunas clases comerciales de rocas fosféricas no requieren molienda, si
el 60 - 70% de sus particulas tienen un tamano inferior a 150p. Otras rocas fosféricas
requieren una reduccién del tamano de sus particulas, por lo que deben ser molidas en
molinos a bolas o a rodillos. Ambos tipos de rodillos pueden operar con rocas secas o
hdimedas.

Reaccion: el fosfato tricalcico reacciona con acido sulftrico dando acido fosférico y sulfato
de calcio. Elreactor mantiene una agitacion continua del volumen de reactantes que circu-
lan. Si bien hay muchos procesos en los que la mezcla reaccionante pasa por varios reacto-
res, la tendencia actual es hacerla pasar por un Gnico tanque que esta dividido interiormen-
te en compartimientos que equivalen a reactores separados. Se regulan las condiciones
de operacion para obtener un producto con 26 - 32% de P,0, manteniendo la temperatura
entre 70y 80 °C. Para ello, se utiliza un enfriador de flash que, ademas, separa los gases de
la lechada, lo que facilita su bombeo. La temperatura puede controlarse también mediante
un sistema de enfriamiento por circulacién de aire.

Filtracion: esta etapa separa el acido fosférico del sulfato de calcio hidratado. Se generan
cinco toneladas de yeso por cada tonelada de acido fosférico (como P,0;) producido. El
sistema de filtrado debe operar a una velocidad tal que el régimen del proceso total sea
estacionario. La separacion inicial es seguida por, al menos, dos etapas de lavado para ase-
gurar la maxima recuperacion del acido fosférico. La Gnica manera de lograr una separacion
aceptable del sulfato de calcio a una velocidad de filtrado razonable es efectuar la filtracién
bajo presion o al vacio, siendo este Gltimo método el que se usa en la mayoria de los casos.
Al final del proceso de lavado, el liquido debe separarse de la torta filtrada tan rapido como
sea posible. Esa torta debe descargarse y la tela debe lavarse eficientemente para arrastrar
cualquier sélido que, de otro modo, perjudicarian las filtraciones posteriores. Durante la
descarga de la torta debe suspenderse el vacio e, inclusive, es beneficioso insuflar aire en
direccién opuesta para desalojar todo resto sélido del filtro. Las diferencias de presion entre
la filtracion al vacio y el
lavado a presion atmos-
férica se mantienen en-
viando los filtrados a tan-
ques barométricos que se Acido
encuentran a un nivel lo diuido
suficientemente por de- ‘ﬂg
bajo de la superficie del
liquido.

Al sistema de vacio

Evaporador

Separador

Altanque
barometrico

Acido
diluido

Concentracion: se han usa-
do concentradores de con-
tacto directo en los cuales Acido concentrado
la evaporacion ocurre por

Figura 2.2. Esquema de la concentracion de acido fosférico




el contacto del acido con los gases de combustion provenientes de un quemador. También se
usan sistemas indirectos de transferencia de calor. La figura 2.2 esquematiza la concentracion del
acido fosférico.

4.38.4. Proceso hemihidrato

En este proceso se eligen las condiciones de modo que el sulfato de calcio precipite como
Caso,, 0,5H,0. Esto permite producir directamente un acido con 45 - 50% de P,0, con un
ahorro sustancial en el consumo de energia. Las etapas son similares al proceso dihidrato
aunque, generalmente, no se requiere la molienda del mineral fosférico porque permite
operar con tamanos de particulas mayores. El acido obtenido por este proceso tiende a con-
tener menor cantidades de sulfatos y fosfatos de aluminio disueltos. Los cristales de sulfato
de calcio hemihidrato son mas pequefos, lo que dificulta la operacién de filtracién. Los
volimenes de agua que se utilizan en el proceso estan restringidos por la necesidad de que
el sulfato de calcio precipite como hemihidrato, esto contribuye a una mayor proporcion de
fosfatos insolubles en el material a filtrary a una menor recuperacion de P,O, por lavado de
la torta filtrada. La mayor concentracion de P,O; en la torta, provoca que esta sea mas acida
de la torta de yeso, ademas, en ella hay mayor concentracion de fluoruros y cadmio. Otro
de los inconvenientes que presenta el proceso hemihidrato, comparado con el dihidrato, es
la mayor corrosion en los equipos provocada por la mayor temperatura (100 °C) y la mayor
concentracion de acido

4.38.5. Procesos de recristalizacion®

Las mejores eficiencias de los procesos que acabamos de comentar son de 94 - 96% y
90 - 94% del P,0, para procesos dihidrato y hemihidrato, respectivamente. Las pérdi-
das de P,0; quedan retenidas en la torta de sulfatos, esto puede ocasionar trastornos
con la descarga o el uso de los subproductos. Se han desarrollado varios métodos
para recuperar parte del P,O; por recristalizacion, en los que se transforma el hemi-
hidrato en dihidrato.

4.38.6. Control de emisiones de contaminantes y disposicion de residuos

Tanto los efluentes gaseosos como los liquidos, provenientes de todos los procesos, requie-
ren tratamientos para eliminar, o al menos reducir, los contaminantes.

Al cabo del proceso, el flior contenido en la roca fosfatica (2 - 4%) se distribuye entre el pro-
ducto acido, la torta de sulfato de calcio, los vapores que salen del reactor (y del evaporador

si el acido necesita ser concentrado).

Una distribucion tipica del fldor en los procesos dihidrato e hidrato es:

10 Dado que el tema principal de estas secciones es el empleo de acido sulfiirico para la obtencion de fertilizantes, se omiten los detalles
sobre los métodos de recristalizacion para recuperar el P,0,. Los mismos pueden consultarse en “Best Available Techniques for Pollution
Prevention and Control in the European Fertilizar Industry. Booklet N° 4 “Production of Phosphoric Acid” EFMA. Bruselas. (2000).
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Al acidificar la roca fosforica con acido sulfdrico, el flior contenido se libera como fluoruro
de hidrégeno.
CaF, +2H" 2 2 HF+Ca™

En presencia de silice, el fluoruro de hidrégeno reacciona rapidamente para dar acido hexa-
fluorosilicico via tetrafluoruro de silicio como producto intermedio.

4 HF + Si0, — SiF, + 2 H,0
3 SiF,+2 H,0 2 2 H,SiF,+ SiO,

El acido hexafluorosilicico puede descomponerse por accion del calor para dar dos produc-
tos volatiles: tetrafluoruro de silicio y fluoruro de hidrégeno.

H,SiFs & SiF, + 2 HF

En los procesos dihidrato, el calor que se libera durante la acidificacion es, generalmente,
menor al requerido para provocar esta descomposicion. La mayor parte de los compuestos
volatiles de fldor se produciran en el concentrador del acido fosférico diluido (26 - 32% de
P,0.). En los evaporadores al vacio, las condiciones de presién reducida y las altas tempe-
raturas causan la descomposicion del acido hexaflurosilicico.

En los procesos hemihidrato la mayor parte del flior se libera durante el proceso de acidifi-
cacion. El fluoruro producido en la reaccién sale del reactor con el agua del condensador o,
si el sistema opera con enfriamiento por circulacién de aire o enfriamiento de flash, con el
aire de enfriamiento. En este (ltimo caso, se debe instalar un sistema de lavado de gases.

Para evitar el venteo de los compuestos de fldor se han desarrollado diversos sistemas de
separacion por lavado de gases. Estos sistemas difieren tanto en sus disefios constructivos
como en el tipo de liquido de lavado empleado. Los mas usados son las torres de spray que
operan a presion ambiental. En ellas se recoge un liquido que tiene hasta un 22% de acido
hexaflurosilicico, trabajando con dos o tres absorbedores, la eficiencia puede llegar hasta



el 99%. Como liquido lavador se ha usado tanto agua fresca, agua de estanque o de mar,
como solucion diluida de acido fluorosilicico.

En los sistemas que operan al vacio, los gases del evaporador se envian a un separador que
remueve todo el P,O; que pudieran arrastrar, el lavado se hace en una sola etapa obtenién-
dose un acido hexafluorosilicico al 17 - 23% con una eficiencia de 83 - 86%.

Se han proyectado métodos para reciclar el acido hexafluorosilicico en el proceso de obten-
cion del acido fosforico y usarlo como acidulante de la roca fosférica. Esto reduciria ligera-
mente la cantidad de acido requerida, a la vez que solucionaria en parte el problema de la
descarga de residuos. Sin embargo, el acido hexafluorosilicico puede formar compuestos
que son dificiles de filtrar, lo que ocasionaria problemas en la etapa de filtracién del sulfato
de calcio.

Uno de los problemas que afronta la fabricacion de acido fosférico es la descarga de re-
siduos. Cada tonelada de P,0; producida como acido fosforico genera alrededor de cinco
toneladas de yeso. Dado que hoy en dia hay plantas que producen 1.000 toneladas diarias
de acido fosférico, el tratamiento y la descarga de los residuos sélidos representa un pro-
blema no muy pequeno. El yeso se puede descargar en tierra o en el agua, pero como este
subproducto contiene impurezas que son potencialmente peligrosas debe tratarse adecua-
damente para evitar la polucidn. Entre las impurezas contaminantes se encuentra los restos
de P,0; que no se pudieron separar mediante el lavado de la torta, que acidifican el me-
dio en que se deposite el residuo sélido. También se encuentran presentes compuestos de
fldor, trazas de elementos indeseables (Hg, Cd, Cu, As, etc.,) y, en algunos casos, material
radiactivo. Una vez eliminado la mayor parte de los contaminantes nocivos, el yeso es trans-
portando a terrenos cuyos mantos subyacentes sean impermeables. El area de depdsito de
residuos debe rodearse completamente de un dique que recoja toda el agua del material
apilado, incluyendo el agua de lluvia.

En algunas plantas situadas sobre zonas costeras marinas, los residuos sélidos, luego de
un tratamiento en planta, pueden ser descargados en el mar. En el agua de mar el yeso es
mas soluble que en agua dulce. Los fluoruros descargados en el mar no ofrecen problemas
debido a que precipitan como fluoruro de calcio por la alcalinidad del agua 'y la mayor diso-
lucion del sulfato de calcio.

Las disposiciones gubernamentales suelen prohibir la descarga en los rios de residuos de
estas plantas. Las asociaciones de fabricantes de fertilizantes, como la European Fertilizar
Manufacturers Association, emitieron recomendaciones acerca de la descarga de residuos
sélidos, liquidos y gaseosos y de las normas para el control de emisiones.

Las legislaciones locales presentan una gran dispersion acerca de los limites maximos de
contaminantes a emitir. Asi, en varios estados de EE.UU., se establecen como limites maxi-
mos para la emision a la atmdsfera de fluoruros totales:
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* 5,0 g/tonelada de equivalente en P,0. de materia prima ingresada al proceso en plantas
de superfosfatos.

*® 10,0 g/tonelada de equivalente en P,0, de materia prima ingresada al proceso en plantas
de acido fosférico fabricado por métodos hiimedos.

* 30,0 g/tonelada de equivalente en P,0, de materia prima ingresada al proceso en plantas
de fosfato diaménico.

® 100 g/tonelada de equivalente en P,0 de materia prima ingresada al proceso en plantas
de superfosfato triple.

Otros paises establecen limites mas altos o mas estrictos. En la Replblica Argentina, no hay
un Decreto que reglamente la Ley 20.284/73 que establece las normas para la preservacion
de los recursos del aire. Algunas provincias emitieron normas parciales para el control de
emisiones. En la Provincia de Buenos Aires rige el Decreto 3.395/96, reglamentario de la
Ley provincial N° 5.965, que establece los “Niveles guia de emisidn para contaminantes
habituales presentes en efluentes gaseosos para nuevas fuentes industriales”. Para la emi-
sién de fluoruro de hidrégeno, el valor promedio maximo para 1 horay en funcionamiento
normal es de 100 mg/m? (N).

4.38.7. Elaboracion de superfosfatos

La forma clasica de producir superfosfatos consiste en amasar la roca fosférica pulverizada
con acido sulfdrico 60 - 70% hasta conseguir una mezcla cuya consistencia sea parecida a
la tierra himeda para producir una reaccién heterogénea que forme el fosfato monocalci-
co. Partiendo de una fluorapatita que puede representarse mediante la formula Ca;(PO,) ,,
CaF, la reaccion puede representarse:

3 Ca,;(PO,),, CaF, + 7 H,S0, + 17 H,0 — 3 Ca(H,P0,),, H,0 + 7 CaS0,, 2 H,0 + 2 HF

La primera fase de la reaccion es relativamente rapida, dura entre media horay horay me-
dia. Esta etapa se caracteriza por la formacién de acido fosférico que, conjuntamente con el
acido sulfdrico, reacciona con el fosfato tricalcico en la segunda etapa para formar fosfato
monocalcico y yeso. Esta etapa, llamada “curado” es muy lenta, dura entre 7 y 25 dias y se
realiza en dos etapas. Una primera etapa incluye el transporte por una cinta sinfin por la
que la masa circula a velocidad muy lenta, (curado parcial). El proceso se completa con el
almacenaje en silos apropiados.

Es de suma importancia el control de la proporcidn de acido que se agrega a la roca molida,
asi como la concentracion que tiene el acido en el dispositivo mezclador. Si hay defecto de
acido quedara fosfato sin solubilizarse como fosfato monocalcico. El exceso de acido forma
cubiertas de sulfato de calcio sobre las particulas de la roca que retardan el curado y oca-
sionan problemas en el almacenamiento y transporte. Si el acido es demasiado concentra-
do, habra un defecto de agua con lo que no toda la roca molida se mojara de manera pareci-
day habra granulos muy atacados a costa de otros insolubles. Si la concentracién de acido



es demasiado baja, la roca
pulverizada se satura de
agua tendiendo a escurrir y
provocando inconvenientes
en el mezclador. En la prac-
tica, se trabaja con un ligero
exceso de acido respecto
del calculado a partir de los ’ PEBRERRE PR it
analisis quimicos de larocay

el exceso se corrige median-

te el agregado de amoniaco (’(O O)

gaseoso al superfosfato. De Gra"“'ad"f Adlgﬁgﬁicgorgéa
esta manera, se neutraliza ’-m
la acidez sin perjudicar la
calidad del producto como ‘Almacenamiento

- de superfosfato
fertilizante, quedando el su-
perfosfato con una pequena
concentracién de fosfatos de

amonio (generalmente entre
2y 3%).

' Roca fosforica

HyO mmp>

Molino

Figura 2.3. Esquema del proceso de obtencién de superfos-
fatos a partir de rocas fosféricas

Debido a la inclusién del sulfato de calcio hidratado, el superfosfato, asi obtenido, contiene
15 - 20% de P,0.. Este fertilizante recibe el nombre de “superfosfato simple”.

Si en vez de emplear acido sulfdrico se utiliza acido fosforico obtenido por via himeda
(45-50% de P,0;) para solubilizar el fosfato tricalcico de la roca fosférica, se obtiene el lla-
mado “superfosfato triple”. Suponiendo que la roca fosférica es una fluorapatita de formula
Ca3(P0,),, CaF,, la reaccién puede representarse.

3 Ca,(PO,),, CaF, + 14 H;P0, + 10 H,0 — 10 Ca(H,P0,),, H,0 + 2 HF

Elhecho de que el fosfato monocalcico sea monohidratadoy que no todo el CaF, se descom-
ponga, determinan que, en la practica, el fertilizante contenga alrededor del 45% de P,0s,
casi todo soluble en agua. El nombre de superfosfato triple se debe a que el porcentaje de
P,0; es casi el triple que el del superfosfato simple.

En algunas plantas, la roca fosférica es atacada con acido fosférico del 74% de P,0; obteni-
do por concentracién del acido proveniente de una planta por via himeda. Con un acido de
esta concentracion se puede lograr la descomposicion de mas del 60% del CaF, y obtener
un fosfato monocalcico anhidro, esto hace que el superfosfato triple tenga una concentra-
cién de hasta el 54 de P,0., por lo que el fertilizante se denomina “superfosfato de alta
concentracion” (sper alta).

El &cido fosforico obtenido mediante el ataque de acido sulflrico sobre rocas fosféricas
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es materia prima para la obtencién de otros fertilizantes de gran importancia agrolégi-
ca, como los fosfatos de amonio, pero una descripcién, ain somera, de su produccion
escapa a los contenidos de este texto, que se ocupa del azufre como materia prima para
la industria.

4.38.8. Produccion de detergentes

El acido sulfdrico es materia prima utilizada en una gran variedad de procesos de sulfo-
nacién y sulfatacién que incluyen la obtencién de colorantes, resaltadores del color, pig-
mentos, productos medicinales, detergentes, pesticidas, explosivos y otros intermediarios
organicos en la industria papeleray del petréleo, cuyos sulfonatos se usan para la elabora-
cién de aceites lubricantes.

En la presente seccidn, veremos un panorama de las técnicas para la produccién industrial
de detergentes sulfonados y sulfatados, ya que en los mas de 40 millones de toneladas de
detergentes de este tipo se utiliza un porcentaje importante del total del acido sulfdrico
que se fabrica.

Si bien los sulfonatos y los sulfatos parecen tener estructuras similares, presentan impor-
tantes diferencias. La figura 2.4 muestra la formacion de un sulfonato a partir de triéxido de
azufre y un compuesto organico, en este caso, un derivado alquilico del benceno.

SO3 + @ —(CHy)11—CH3 | CHB_(CH2)11_©

trioxido dodecilbenceno dodecilbencenosulfénico
de azufre

La caracteristica de este tipo de grupo funcional es que hay una unién covalente entre el
atomo de azufre y un atomo de carbono. En cambio, la sulfatacién involucra la unién entre
el atomo de oxigeno del grupo sulfato con un atomo de carbono de un resto organico. Asi,
por ejemplo, la reaccion del trioxido de azufre con un alcohol primario.

SO3 + H3C—(CH2)10—CH2 OH— ——> H3C—(CH2)10— CH, 0 —S—O0H

.

0

Trioxido de azufre dodecanol-1 sulfato acido de dodecilo




A menos que se neutralice, el sulfato formado reaccionara rapidamente con agua regene-
rando el tribxido de azufre y el alcohol. En cambio, los acidos sulfénicos pueden ser aisla-
dos, almacenados transportados como articulos comerciales. Esta diferencia de estabili-
dad en los productos que reaccionan con SO, tiene gran importancia en la eleccion de los
procesos para elaborar sulfatos o sulfonatos organicos.

EL SO, es un reactivo electrofilico muy activo que reacciona rapidamente con cualquier sus-
trato organico que tenga un grupo dador de electrones. Esto dificulta las reacciones de
sulfonacién a escala industrial debido a que la alta velocidad con la que se produce la sul-
fonaciény el caracter exotérmico de la misma obstaculizan la liberacién de calor con el con-
siguiente incremento de temperatura, lo que provoca que el material organico comience a
carbonizarse. Otro de los inconvenientes que se presenta en los procesos de sulfonacion es
el extraordinario aumento de la viscosidad del producto sulfonado. Asi, por ejemplo, la vis-
cosidad de un alquilbenceno lineal (ABL) es de unos 5 centipoise, mientras que el producto
de su sulfonacion es de 400 centipoise (a 40 - 50 °C). Este enorme aumento de la viscosidad
no sélo dificulta el flujo del producto a través de las distintas etapas del proceso, sino que
retarda la disipacién de calor por lo que se requiere un sistema de enfriamiento lo suficien-
temente efectivo como para evitar la carbonizacién o la produccién de reacciones secunda-
rias. Todo esto contribuye a que los procesos industriales de sulfonacién requieran equipos
especiales e instrumentacion adecuada que permita controlar tanto las relaciones molares
entre las sustancias actuantes como la velocidad de reaccién y la transferencia de calor.

El problema de la excesiva reactividad del SO5 ha sido encarado de diversas maneras, tanto
mediante su dilucién como por la formacién de complejos.

El agregado de agua, reduce la reactividad debido a la formacion de 6leum.
H20 +n SO3 (_—) H2504 L4 (I"I - 1) 503

Otra manera de “diluir” el SO; es insuflar aire seco de manera de reducir la concentracion a
2,4 - 8% de SO5 en el aire seco.

Entre los agentes que reducen la reactividad se encuentra el amoniaco, que con el SO; for-
ma acido sulfamico.

SO, + NH; 2 HO,5:NH,

Acido sulfamico
También se utiliza el cloruro de hidrégeno que forma acido clorosulfénico.

HCl+ SO, < HO,S:Cl

Acido clorosulfénico

El acido sulfamico se emplea para formar alcoholes sulfatados y alcoholes etoxilados, con
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los que forma las respectivas sales de amonio.

CH3-(CHo)g — @ —(0-CH, — CHa)4 ~OH + NHSO3H |

Alquilfenoletoxilado acido sulfamico

I CH3-(CH)g — ) —(0-CHy - CHy), ~0SO3NH,
Sulfato de alquilfenoletoxilado y amonio

El acido clorosulfénico también se usa para producir diversos sulfatos de alquilo, éteres,
colorantes e intermediarios de colorantes. Por ejemplo:

Acido clorosulfénico  Alcohol laurico Sufato de lauroilo Acido clorhidrico

Tanto el acido sulfdrico como el 6leum se usan ampliamente como agentes de sulfonacidn.
El 6leum se usa para sulfonar alquilbencenos y para sulfatar alcoholes grasos para la ela-
boracion de detergentes.

H2504 + CH3 - (CHz) 10 — CHzOH (_—) CH3 - (CHz) 10 — CH20 _SO3H + H20

Cuando se emplea acido sulfdrico para sulfonar, la reaccion se detiene cuando la concentra-
cién de acido cae por debajo del 90% debido a la formacién de agua que tiende a hidrolizar
el producto formado.

<i>—(CH2)11 -CH; + H,SO, 2 HO, S—<i>—(CH2)11 —-CH5 + H,0
Dodecilbenceno  Acido Acido dodecilbencenosulfénico Agua
sulfdrico
Por esta razén, el acido sulflrico gastado debe separarse del acido bencenosulfénico, lo
que impide que el proceso sea continuo. Cuando se usa acido sulfdrico para sulfatar alco-
holes grasos, el acido gastado no puede separarse por lo que se lo debe neutralizar, lo que
da un producto con altos niveles de sulfato de sodio.

El empleo de 6leum permite sulfonar mediante procesos continuos o discontinuos. Esto
hace que los costos de capital sean sensiblemente menores que cuando se utiliza acido
sulfdrico para la obtencion del mismo producto. Ademas, el SO5 tiene un costo menor que
el acido sulfdrico, lo que también es una ventaja. No obstante, el hecho de que, en el equi-
librio, el rendimiento en producto sea algo menor - lo que implica una mayor proporcion de
acido gastado a separar - anula, en parte esas ventajas.

La eleccion del método de sulfonacidon depende de varios factores: la versatilidad del proce-
so, la calidad requerida del producto, la capacidad de produccién, el costo de los reactivos,
etc. Hay métodos que permiten sulfonar materiales de estructura quimica muy diferente,
mientras que otros sélo son aplicables a sustancias que tengan los mismos grupos fun-



cionales. Los procesos que emplean acido sulfamico sélo son industrialmente apropiados
para sulfonar alcoholes o alcoholes etoxilados. En cambio, los procesos SO5/aire permiten
sulfonar tanto sustancias alifaticas como aromaticas. Estos procesos operan de manera
continua las 24 horas del dia y los siete dias de la semana, lo que lo hace apropiado para
grandes volimenes de produccién.

Mientras que los procesos que utilizan acido sulfamico sélo pueden operar de manera discon-
tinua, los que utilizan acido clorosulfénico pueden operar de manera continua o discontinua.

Los alquilbencensulfonatos lineales (LAS) son los detergentes sintéticos mas ampliamente
usados y son apropiados tanto para el hogar como para aplicaciones industriales. Se han
desarrollado como productos biodegradables reemplazando a los alquilbencensulfonatos
no lineales (BAS, branched alkylbenzene sulfonate) como detergentes hogarefios*'. Bajo la
denominacién genérica de LAS, se incluyen tanto las diversas sales de alquilbencensulfo-
natos como a los acidos libres.

Alrededor del 85% de LAS se usa en detergentes para el hogar, incluyendo polvos y liquidos
para lavar ropa, limpiadores para maquinas lavavajillas y otros limpiadores hogarenos. Del
resto, buena parte se usa para detergentes industriales y una proporcién menor se usa
como emulsionante (por ejemplo, en herbicidas o en los procesos de polimerizacion).

Los LAS compiten con otros surfactantes, algunos de los cuales tienen una mayor resisten-
cia a las aguas duras, mejor compatibilidad con las enzimas y son mas suaves, pero el bajo
costo de los LAS hace que su producciény consumo no decaiga en los paises desarrollados
y aumente en los paises en desarrollo.

Los mayores productores de LAS son Procter & Gamble, Unilever, Colgate-Palmolive y los
grupos Lion y Kao. Estos Gltimos dos, operan principalmente en Japdn y otros paises del
Este asiatico.

El acido alquilbencenosulfénico lineal se prepara industrialmente por sulfonacion de al-
quilbencenos lineales con una mezcla de SO3 - aire. La relacién usual es de 1,0 a 1,2 kg de
SO; por kg de alquilbenceno a sulfonar. La temperatura debe controlarse cuidadosamente.
La reaccion se completa en un 98 - 99% al cabo de 30 - 45 minutos en los procesos discon-
tinuos y al cabo de 8 - 15 minutos en los procesos continuos. El control de la temperatura
y del tiempo de digestion es de suma importancia pues un exceso de cualquiera de estos
factores provoca que el sulfonato adquiera una coloracién indeseable.

Ademas del agente tensioactivo, los detergentes, tanto para uso doméstico como para la-
vaderos comerciales suelen contener otras sustancias que mejoran la calidad del producto
segln los usos a los que seran destinados. Entre ellas, se agregan abrillantadores 6pticos

10 Los detergentes BAS fueron fabricados a partir de benceno y el polipropileno obtenido en las refinerias de petréleo. Eran surfactantes
de muy bajo costo y durante las décadas de 1960y 1970 alcanzaron enormes niveles de ventas. Pero poco a poco comenz6 a aparecer
espuma en las descargas de aguas servidas de las grandes ciudades. La espuma formé monticulos en muchos rios y, en algunas zonas, la
gente comenzd a encontrar espuma hasta en el agua potable domiciliaria. Esto se debe a que los microorganismos del agua dificilmente
degradan cadenas hidrocarbonadas ramificadas. A par-tir de la década de 1980 la mayoria de los paises han establecido regulaciones
restringiendo la fabricacion de detergentes que tengan mas de un 10 6 20% de materia no biodegradable. Esto obligé a la industria a
desarrollar nuevos productos de lavado.
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que son sustancias que en el proceso de lavado son retenidas débilmente por la tela. Absor-
ben la luz ultravioletay la reemiten como luz de mayor longitud de onda, parte de la cual cae
en la franja del azul, con lo cual disfrazan el amarillamiento de la tela. Algunos detergentes
contienen zeolitas, que actlan como secuestrantes de los iones Ca?*y Mg?* que son los que
establecen la “dureza” de las aguas. En la mayoria de los paises desarrollados se ha prohi-
bido el agregado de fosfatos, que si bien actian como secuestrantes, su descarga a rios o
lagos provoca la eutrofizacion de las aguas.

También se le agregan sustancias, como sulfato o carbonato de sodio, que mejoran el carac-
ter tensioactivo pero, fundamentalmente, reducen el costo del producto.

Alguilbenceno

Mezclador

! e

Decantador

H,SO,
gastado

Destergente
sulfonado

Figura 2.4. Esquema de un proceso de produccién continua de detergentes sulfonados
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